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1 Einleitung und Motivation
Mit einer Produktionsrate von über 120 Millionen Jahrestonnen gehört Ethylen weltweit zu den
wichtigsten petrochemischen Grundstoffen der chemischen Industrie.[1] Wichtige Zwischenpro-
dukte der umfangreichen Folgechemie des Ethylens sind unter anderem Ethylenoxid, Dichlor-
ethan, Vinylacetat und Ethylbenzol, die ungefähr ein Drittel des jährlichen Ethylenverbrauches
in Westeuropa ausmachen.[2] Weit über die Hälfte des Ethylens wird allerdings zu Kunststoffen
und Verbundmaterialien weiterverarbeitet, insbesondere zu HDPE (22.9%), LDPE (21.5%) und
LLDPE (13.4%) .[2] Ethylen wird hauptsächlich durch Steamcracken von Naphtha gewonnen.
Das dabei entstehende Acetylen stört vor allem die nachfolgenden Polymerisationsreaktionen
und muss auf unter 1 ppmv im C2-Strom der Ethylenanlage gesenkt werden.
[3] Ein großtech-
nisch etabliertes Verfahren ist die selektive tail-end Hydrierung von Acetylen zu Ethylen an
Pd-Ag-Katalysatoren, die im Gegensatz zu monometallischen Palladiumkatalysatoren deutlich
höhere Ethylenselektivitäten aufweisen.[4] Ein großer Nachteil dieser Katalysatoren ist die star-
ke Desaktivierung durch Hydrooligomere (Grünölbildung) sowie die zunehmende Hydrierung
des Feedethylens zu Ethan bei hohen Acetylenumsätzen. Im Fokus aktueller Forschungsvorha-
ben steht deshalb nicht nur die Aktivitäten und Ethylenselektivitäten der Hydrierkatalysatoren
zu verbessern, sondern auch deren Langzeitstabilitäten über mehrere Prozesszyklen zu erhalten.
Neuere Arbeiten haben gezeigt, dass durch die Substitution des Aktivmetalls oder der Promo-
tormetalle gezielt die Struktur des Katalysators und die elektronischen Eigenschaften des Aktiv-
metalls verändert werden können.[5, 6] Daraus resultierende Unterschiede in den Adsorptions-
und Desorptionseigenschaften der Edukte und der Produkte erhöhen einerseits die Ethylen-
selektivität, andererseits werden Nebenreaktionen sowie Folgehydrierungen verringert und die
Standzeiten der Katalysatoren erhöht.
Im Rahmen dieser Arbeit sollen neue bi- und trimetallische Pd- und Pt-Katalysatoren für die
Acetylenhydrierung unter industriellen tail-end Bedingungen entwickelt und in Scale-Up Ver-
suchen mit etablierten Industriekatalysatoren verglichen werden. Dazu werden zunächst Hoch-
durchsatzexperimente durchgeführt, die einen ersten Überblick über potentielle Katalysator-
kombinationen für die Scale-Up Untersuchungen liefern sollen. Anschließend werden Trä-
gerkatalysatoren einzelner Metallkombinationen hergestellt, die in einem Rohrreaktor unter
Druck getestet und miteinander verglichen werden. Eine Herausforderung sind dabei insbe-
sondere die geringen Versuchstemperaturen von 40°C sowie das stöchiometrische 1:1-Verhältnis
C2H2:H2, mit denen industrielle Bedingungen simuliert werden sollen. Viele in der Literatur ver-
öffentlichte Untersuchungen zur Acetylenhydrierung an Edelmetallkatalysatoren werden unter
idealisierten Bedingungen durchgeführt und können nicht ohne Weiteres auf industrielle Bedin-
gungen übertragen werden. Deshalb sollen die in dieser Arbeit neu entwickelten Katalysatoren
im letzten Schritt der Scale-Up Versuche als Schalenkatalysatoren in einem Mehrbettrohrreaktor
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getestet werden, der bereits in einer vorhergehenden Doktorarbeit zur Evaluierung von indus-
triellen Schalenkatalysatoren eingesetzt wurde.[3] Die Menge an Aktivkomponente, die in den
Schalenkatalysatoren verwendet wird, liegt weit unter 0.1 wt.%. Zudem befindet sich der über-
wiegende Anteil der Aktivkomponente und damit der Aktivzentren an den Poreneingängen nahe
der Katalysatoroberfläche. Dadurch werden Stofftransportlimitierungen durch das Porensystem
verringert und Folgereaktionen des gewünschten Zwischenprodukts unterdrückt.[7] Mit Hilfe
von geeigneten Untersuchungsmethoden, wie z.B. DRIFT-Spektroskopie und Mikrokalorimetrie
(DSC) sollen verschiedene geometrische oder elektronische Einflüsse der Promotormetalle auf
die Aktivkomponente der Katalysatoren untersucht und beurteilt werden.
Abbildung 1.1: Schematische Darstellung der Scale-Up Untersuchungen ausgehend von Hoch-
durchsatzmessungen über Trägerkatalysatoren bis zum industriell anwendbaren
Schalenkatalysator.
Ein weiterer Aspekt, der in dieser Arbeit untersucht wird, ist der Einfluss Ionischer Flüssigkeiten
auf die Aktivität und Selektivität der etablierten industriellen Schalenkatalysatoren. Der Einsatz
von SCILL-Katalysatoren wurde bereits erfolgreich in der Selektivhydrierung von Cyclooctadien
(COD) zu Cycloocten (COE)[8] sowie in der Hydrierung von Citral zu Citronellal[9] untersucht.
In der Acetylenhydrierung wurden Ionische Flüssigkeiten bisher nur zur Stabilisierung von Pd-
Nanopartikeln angewendet.[10] In dieser Arbeit soll geprüft werden, ob sich das Konzept der
SCILL-Katalysatoren auch auf Schalenkatalysatoren übertragen lässt. Dazu werden die industri-
ellen Katalysatoren mit Ionischen Flüssigkeiten beschichtet und im Mehrbettrohrreaktor unter
tail-end Bedingungen untersucht. Aufgrund der Bedeutung von Ethylen als Bulkchemikalie kann
bereits bei geringen Verbesserungen der Ethylenausbeute um 3% bis 4% gegenüber dem indus-
triellen Referenzkatalysator von „high performance“ Katalysatoren gesprochen werden.[11]
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2 Stand der Wissenschaft und Technik
2.1 Gewinnung von Ethylen
Bedingt durch die geographische Lage und den damit verbundenen Zugang zu gasförmigen
Ausgangsprodukten wird in den USA, Kanada, Mexiko und demmittleren Osten (Saudi-Arabien,
Iran, Katar) Ethylen hauptsächlich durch Cracken von Ethan/Propan/Butan-Gemischen aus nas-
sem Erdgas gewonnen.[12, 13] In Europa wird Ethylen mehrheitlich im Spaltofen durch Mittel-
temperaturpyrolyse von Rohbenzin (Naphtha) erzeugt, welches wiederum bei der Destillation
von Rohöl in einem Temperaturbereich zwischen 30°C und 200°C erhalten wird. Je nach Siede-
punktbereich wird zwischen light straight-run (LSR) Naphtha (Siedebereich 35°C bis 90°C) und
heavy straight-run (HSR) Naphtha (Siedebereich 80°C bis 200°C) differenziert, die sich in ihren
Anteilen an Paraffinen, Olefinen, Naphthenen und Aromaten unterscheiden.[1]
Abbildung 2.1: Vereinfachtes Fließbild einer Ethylenanlagemit vorgeschalteter Pyrolyse von Roh-
benzin. Quelle: BASF[14]
Bei der Mitteltemperaturpyrolyse wird Naphtha in Gegenwart von Wasserdampf vor Eintritt
in den Spaltofen in einer Konvektionszone auf eine Temperatur von 500°C bis 650°C erhitzt
und anschließend in den Rohrreaktor geleitet. Dort wird das Gemisch unter kontrollierten
Druck- und Temperaturbedingungen weiter bis auf 875°C erhitzt. Bei diesen Temperaturen
findet der eigentliche Spaltprozess statt, bei dem längere Kohlenwasserstoffe durch Radikal-
bildung in niedermolekulare Kohlenwasserstoffe gespalten werden.[1]
Als primäre Spaltprodukte werden hauptsächlich Ethylen, Propylen, Acetylen, Wasserstoff und
Methan erhalten. Um eine Weiterreaktion zu höheren, sekundären Spaltprodukten wie z.B. C4+-
Komponenten und BTX-Aromaten zu minimieren, liegen die Kontaktzeiten des Rohbenzins im
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Cracker zwischen 0.1 und 0.5 Sekunden (Ultrakurzzeit- bzw. Kurzzeit-Cracking). Das Spaltgas,
das den Rohrofen verlässt, wird innerhalb kurzer Zeit (< 0.1 s) auf 400°C gequencht und in
nachgeschalteten Waschtürmen von sauren Komponenten wie H2S und CO2 befreit und in Py-
rolyseöl, Pyrolysebenzin und Rohgas aufgetrennt.[1, 12, 15] In einer Ethankolonne werden Was-
serstoff, C1- und C2-Komponenten vom C3+-Schnitt als Kopfprodukt abgetrennt und als Ethylen-
fraktion weiter aufgearbeitet.
Je nach Spaltschärfe, d. h. Verweilzeit und Temperatur, aber auch abhängig von der Zusammen-
setzung des verwendeten Rohbenzins variieren die Anteile der primären Spaltprodukte im Spalt-
gas und damit auch im C2-Schnitt für die Ethylengewinnung. Bei Temperaturen zwischen 750°C
und 1100°C ist die Bildung von Ethylen sowohl gegenüber Ethan als auch gegenüber Acetylen
thermodynamisch begünstigt. Bei hohen Spaltschärfen (hohe Temperatur, niedrige Verweilzeit)
steigt die Ausbeute an Ethylen, die je nach verwendetem Naphtha bei ca. 30 wt.% liegt.[12, 15, 16]
Neben Methan und Propylen entstehen beim Spaltprozess erhebliche Mengen an Pyrolysebenzin
(C5+), Butenen, Diolefinen, Wasserstoff und Acetylen.
Der Acetylenanteil im Ethylenstrom variiert abhängig von den Spaltbedingungen zwischen 0.5
und 3%.[17, 18] Acetylen wirkt als starkes Katalysatorgift auf die downstream Polymerisations-
prozesse, so dass der Acetylengehalt im C2-Schnitt auf unter 1 ppmv gesenkt werden muss, um
Ethylen hoher Reinheit zu erhalten.
Abbildung 2.2: Temperaturabhängigkeit der freien Bildungsenergie niedermolekula-
rer Kohlenwasserstoffe[19] (links) und Spaltgaszusammensetzung eines
Ultrakurzzeit-Naphthacrackers[12] (rechts).
4
Prinzipiell bieten sich drei Möglichkeiten, Acetylen aus einem ethylenreichen Feedstrom zu ent-
fernen. Kryogene Verfahren, bei denen der C2-Schnitt soweit abgekühlt wird, dass Acetylen
auskondensiert (Siedepunkt: -84°C) und als Sumpfprodukt erhalten wird, finden aus Sicher-
heitsgründen heute kaum noch Anwendung.[19] Eine weitere Möglichkeit Acetylen aus dem
Feed zu entfernen und gleichzeitig als Wertprodukt zugänglich zu machen, ist die Extraktion.
Als Lösungsmittel werden hauptsächlich N-Methylpyrrolidon (NMP), Methanol, Ammoniak oder
Dimethylformamid (DMF) verwendet. Gesundheitliche Bedenken sowie die aufwendige Rück-
gewinnung des Lösungsmittels und dabei auftretende Lösungsmittelverluste machen diese Art
der Acetylengewinnung allerdings nur dann wirtschaftlich, wenn das Acetylen vor Ort weiter-
verarbeitet und so der Wertschöpfungskette zugeführt wird.[20] Das am häufigsten angewendete
Verfahren, um Acetylen aus den Ethylenanlagen zu entfernen, ist die selektive Hydrierung an
promotierten Palladiumkatalysatoren.
2.2 Industrielle Verfahren zur Acetylenhydrierung
Bei der Hydrierung von Acetylen treten neben der gewünschten Reaktion (1), die selektiv zu
Ethylen führt, weitere Neben- und Parallelreaktionen auf, in denen unerwünschte Nebenpro-
dukte wie Ethan (2), C4-Oligomere (3)-(6), höhere Kohlenwasserstoffe C8+ (Grünöle) sowie
Kohlenstoffablagerungen gebildet werden.
C2H2+H2 GGGGGGGGGGGGA C2H4 (1)
C2H4+H2 GGGGGGGGGGGGA C2H6 (2)
2C2H2+ 2H2 GGGGGGGGGGGGA 1-Buten (3)
2C2H2+ 2H2 GGGGGGGGGGGGA trans-2-Buten (4)
2C2H2+ 2H2 GGGGGGGGGGGGA cis-2-Buten (5)
2C2H2+H2 GGGGGGGGGGGGA 1,3-Butadien (6)
Bei der selektiven Hydrierung von Acetylen wird abhängig von der Positionierung des Hydrier-
reaktors in der Ethylenanlage zwischen drei Varianten unterschieden: Rohgashydrierung, front-
end und tail-end Hydrierung.
2.2.1 Rohgashydrierung
Die Rohgashydrierung ist eine Sonderform der front-end Hydrierung und wird nach der Sauer-
gaswäsche zur Abtrennung von H2S und CO2 in einem Rohrbündelreaktor durchgeführt, der
aus bis zu 6000 Einzelrohren besteht.[1, 21] Diese werden mit Methanol gekühlt und erlauben
eine isotherme Fahrweise des Hydrierreaktors. Die geringen Katalysatormengen, die in den Ein-
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zelrohren verwendet werden, verringern die Gefahr der Bildung von Hot-Spots und damit ein
Durchgehen der Reaktion. Ein Nachteil dieses Verfahrens ist der hohe Verlust an Butadienen als
Wertprodukt.[17] Zudem führen die ursprünglich in diesem Verfahren eingesetzten Nickelkata-
lysatoren zu vermehrter Ethylen-und Acetylenpolymerisation. Dennoch nimmt die industrielle
Anwendung der Rohgashydrierung aufgrund geringerer Investitionskosten und der Entwicklung
neuer, promotierter Pd-Katalysatoren zu.[17, 22]
2.2.2 Front-end Hydrierung
Bei der front-end Hydrierung befindet sich der Hydrierreaktor vor der Demethanisierungskolon-
ne der Ethylenanlage.[23, 24] Im Feedstrom sind neben den C2- und C3-Kohlenwasserstoffen bis
zu 35 Mol% Wasserstoff, Methan und Kohlenmonoxid enthalten. Für die Hydrierung wurden
überwiegend adiabatische Festbettreaktoren mit Zwischenkühlung verwendet. Da die Hydrie-
rung der Kohlenwasserstoffe allerdings ein stark exothermer Prozess ist, stellt das Durchgehen
der Reaktion durch die Bildung lokaler Hot-Spots ein großes Risiko dar,[1] so dass sich in den
letzten Jahren aufgrund der sichereren Fahrweise vermehrt isotherme Rohrreaktoren etablier-
ten.
acetylene
hydrogenation
Abbildung 2.3: Fließschema einer Ethylenanlage mit front-end Hydrierung von Acetylen nach
BORODZINSKI.[24]
Die Vorteile der front-end Hydrierung ergeben sich aus dem hohenWasserstoffanteil im Feedgas,
wodurch sehr hohe Acetylenumsätze erzielt werden können. Gleichzeitig spielt die Oligomeri-
sierung bzw. die Polymerisation des Acetylens zu Grünölen kaum eine Rolle, so dass sehr hohe
Katalysatorstandzeiten erreicht werden. Durch die Anwesenheit von CO im Feedgas, das den
Hydrierkatalysator selektiv vergiftet, werden in der front-end Hydrierung zudem hohe Selekti-
vitäten zu Ethylen erzielt.
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2.2.3 Tail-end Hydrierung
Die tail-end Hydrierung wird mit dem reinen C2-Schnitt des Spaltgases durchgeführt (Ethylen,
Acetylen und Ethan). Der Hydrierreaktor - überwiegend ein adiabatischer Festbettreaktor mit
ein bis drei Katalysatorschüttungen - ist dabei nach der Demethanisierungs- und der Deethani-
sierungskolonne angeordnet.[1, 17]
acetylene
hydrogenation
Abbildung 2.4: Fließschema einer Ethylenanlage mit tail-end Hydrierung von Acetylen nach
BORODZINSKI.[24]
Unmittelbar vor Eintritt in den Hydrierreaktor wird durch Zugabe von stöchiometrischen Men-
gen an Wasserstoff ein molares H2/C2H2 Verhältnis zwischen 1.5 und 2 eingestellt.
[1] Dadurch
läuft die Hydrierung des Acetylens im Vergleich zur front-end Hydrierung im Hinblick auf die
Wärmetönung sicherer ab. Ein wesentlicher Nachteil der tail-end Hydrierung ist die starke Kata-
lysatordesaktivierung durch Grünölbildung und damit sehr geringe Katalysatorstandzeiten. Um
einen Produktionsausfall während der Katalysatorregeneration zu vermeiden, werden in den
meisten Ethylenanlagen mit tail-end Hydrierung zwei Reaktoren parallel installiert, was wie-
derum zu höheren Investitions- und Herstellkosten führt.[24, 25]
2.3 Selektivhydrierung von Acetylen
2.3.1 Katalysatorentwicklung
Die Entwicklung selektiver Hydrierkatalysatoren reicht bis in das Jahr 1874 zurück.[26] Bereits
damals konnte Acetylen an Platin black in Ethylen und anschließend in Ethan überführt wer-
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den. 1897 entdeckte der französische Chemiker SABATIER (1854 - 1941), dass Ethylen unter
Verwendung katalytischer Mengen Nickel mit Wasserstoff zu Ethan reagiert. 1899 gelang es
ihm Acetylen an Nickelkatalysatoren zu Ethan umzusetzen. 1912 erhielt er den Chemienobel-
preis für seine Arbeiten zur Hydrierung von Kohlenwasserstoffen an Metallkatalysatoren.[27, 28]
Eine Ressourcenverknappung an niedermolekularen, olefinischen Kohlenwasserstoffen während
des 2. Weltkrieges führte dazu, dass intensiv an alternativen Wegen zur Olefingewinnung aus-
gehend von C5+-Fraktionen geforscht wurde. Basierend auf den Arbeiten von SABATIER wurden
hauptsächlich sulfidische Nickelkatalysatoren für die Hydrierung von Diolefinen eingesetzt, da
sich diese als weitestgehend unreaktiv für die Hydrierung gebildeter bzw. der bereits im Feed-
strom enthaltenen Monoolefine erwiesen.[29] Durch die hohe Verfügbarkeit von Erdöl als Roh-
stoffquelle und die zunehmende Bedeutung von Ethylen als Grundchemikalie entwickelte sich
die selektive Hydrierung von Acetylen schnell zu einem etablierten Verfahren zur Aufarbeitung
von Rohölfraktionen. Katalysatoren der 1. Generation basierten fast auschließlich auf unedlen
Metallen wie Nickel, Cobalt und Chrom.[30, 31] Unter recht drastischen Temperaturbedingungen
zwischen 100°C und 400°C wurden zwar hohe Aktivitäten und Acetylenumsätze der Katalysato-
ren erzielt, allerdings traten dabei verstärkt Polymerisationsreaktionen auf, die eine schnelle
Katalysatordesaktivierung und hohe Selektivitätsverluste verursachten.[28, 32] Mischoxidkata-
lysatoren basierend auf Nickel, Eisen, Cobalt und Chrom[32–36] zeigten zwischen 100°C und
300°C ebenfalls sehr hohe Aktivitäten und mussten teilweise mit Schwefelverbindungen wie
z. B. CS2 versetzt werden, um durch selektive Vergiftung ausreichende Ethylenselektivitäten zu
erzielen.[37]
Obwohl in der Patentliteratur bis zum Ende der 1950er Jahre überwiegend Nickelkatalysatoren
für großtechnische Anwendungen beschrieben wurden, wurde bereits seit den 1920er Jahren
an Edelmetallkatalysatoren für die selektive Hydrierung von Acetylen geforscht.[26, 38, 39] Ers-
te detaillierte Untersuchungen von BOND et al.[40] und SHERIDAN et al.[41] unterstrichen das
Potential von Palladium im Vergleich zu Rhodium oder Platin als selektives Hydriermetall. Die
untersuchten Pd/Al2O3-Katalysatoren zeigten bereits bei 20°C sehr hohe Anfangsaktivitäten und
Selektivitäten von über 90% bezüglich der Hydrierung der Dreifachbindung und setzten sich da-
mit auch von den bisher etablierten Nickelsystemen ab, die bei deutlich höheren Temperaturen
angewendet werden mussten. Nachteilig bei den Palladiumkatalysatoren erwieß sich allerdings
die starke Desaktivierung durch gebildete Polymerisationsprodukte, die durch Zugabe von Silber
als Zweitmetall verringert wurde.[42–45] Damit wurde der Grundstein für eine neue Generation
an selektiven Hydrierkatalysatoren basierend auf Palladium für die großtechnische Acetylen-
hydrierung gelegt, die eine Operation bei niedrigen Temperaturen zwischen 40°C und 150°C
erlauben und bis heute nahezu flächendeckend in der front-end und in der tail-end Hydrierung
eingesetzt werden.
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2.3.2 Reaktionsnetzwerk der Acetylenhydrierung
TAMARU[39] und BOND[40] postulierten, dass Acetylen stärker an eine Palladiumoberfläche ge-
bunden wird als Ethylen und somit die Hydrierung von Acetylen thermodynamisch kontrolliert
wird.[46] Die Reaktion wurde zunächst über eine einfache Folgereaktion Acetylen→ Ethylen→
Ethan dargestellt, in der die Bildung von Ethan erst bei vollständigem Umsatz von Acetylen er-
folgte. MCGOWN et al.[47], AL-AMMAR und WEBB et al.[48, 49] konnten an Pd/Al2O3-Katalysatoren
auch bei hohen Acetylenpartialdrücken Ethylenhydrierung beobachten und erklärten dies über
unterschiedliche Aktivzentren für die Acetylen- und die Ethylenhydrierung und griffen somit
die Theorie von SHERIDAN[41] auf. Anhand von 14C-Isotopenexperimenten konnte zudem von
SÁRKÁNY et al. eine direkte Hydrierung von Acetylen zu Ethan nachgewiesen werden.[50] Ba-
sierend auf diesen Arbeiten wird die Hydrierung von Acetylen in der Literatur als komplexes
Netzwerk an Folge- und Parallelreaktionen beschrieben. Eine Übersicht des Reaktionsnetzwer-
kes ist in Abbildung 2.5 gezeigt.
Abbildung 2.5: Vereinfachtes Reaktionsnetzwerk der Acetylenhydrierung an einer
Katalysatoroberfläche.[11]
Acetylen adsorbiert aus der Gasphase an eine Katalysatoroberfläche und wird zunächst durch
stufenweise Wasserstoffaddition nach einem klassischen Horiuti-Polanyi-Mechanismus[51] zu
Ethylen umgesetzt. Das gebildete Ethylen kann entweder von der Oberfläche desorbieren oder
in einer Folgereaktion mit Wasserstoffatomen weiter zu Ethan reagieren. Parallel dazu kann
Acetylen direkt zu Ethan hydriert oder zu C4-Bausteinen oligomerisiert werden, die in der
Literatur[52–55] als Vorstufen zu C8+-Kohlenwasserstoffen (Grünöle) diskutiert werden.
2.3.3 Mechanismus der Acetylenhydrierung
Aufgrund der Vielzahl an Publikationen, die sich mit der Acetylenhydrierung bei unterschied-
lichsten Reaktionsbedingungen befassen, ist es nahezu unmöglich einen allgemein gültigen
Reaktionsmechanismus zu formulieren. In der Literatur werden sowohl Rideal-Eley-Ansätze
als auch Langmuir-Hinshelwood-Modelle als mögliche Varianten für die Acetylenhydrierung
beschrieben, wobei ein LH-Mechanismus zwischen adsorbierten Acetylenintermediaten und
Wasserstoffatomen als wahrscheinlicher gilt.[56–60]
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Die Adsorption von Acetylen und Ethylen an einer Katalysatoroberfläche kann assoziativ oder
dissoziativ verlaufen.[52, 60] In der Literatur werden verschiedene C2-Spezies und Kohlenstoff-
ablagerungen beschrieben, die an den einzelnen Reaktionsschritten beteiligt sind. YATES[61]
und BASHIN[62] beobachteten bei der Acetylenadsorption an η-Al2O3 und γ-Al2O3 mittels IR-
Spektroskopie zwei unterschiedlich stark gebundene Acetylenspezies, die on-top oder parallel
zur Oberfläche gebunden sind. Anhand von XPS- und LEED-Untersuchungen konnten KESMO-
DEL et al. an Pt(111)- und TYSOE et al. an Pd(111)-Oberflächen weitere Ethylidin- und Vinyli-
denspezies nachweisen.[63, 64]
Abbildung 2.6: Oberflächenspezies von Acetylen nach Bos et al.[65]
Bei der assoziativen Adsorption von Acetylen ensteht eine pi-gebundene Spezies (1), die zu-
nächst in eine di-σ-gebundene Form (2) und anschließend in die Vinylspezies (3) übergeht,
welche selektiv zu Ethylen hydriert wird (siehe Abbildung 2.6). ORMEROD et al.[66] zeigen, dass
sich unter UHV-Bedingungen an Pd(111)-Oberflächen ausgehend von Spezies (1) und (2) bei
Temperaturen oberhalb 25°C Vinylidenspezies (7) bilden, die wie die Acetylide (6) direkt über
eine dissoziative Adsorption von Acetylen entstehen können. Die Rolle der Vinylidenspezies (7)
wird in der Literatur kontrovers diskutiert. Galt diese zunächst als Precursor für die Hydrooligo-
merisierung zu C4- bis C6-Spezies und Grünölen,
[52, 67] zeigen quantenchemische Berechnungen
von NAKATSUJI et al.[56] und kinetische Untersuchungen von VINCENT und GONZALES,[59] dass die
Hydrierung von Acetylen zu Ethylen in zwei Schritten über die Bildung eines Vinylideninterme-
diates verläuft. Mehrfachgebundene Oberflächenintermediate wie Ethyliden (4) und Ethylidin
(5) sind Zwischenstufen für die Ethanbildung und können ebenfalls durch Adsorption von Ethy-
len gebildet werden.[60, 65]
Bereits 1945 postulierte SHERIDAN, dass die Adsorption und Hydrierung von Acetylen an Nickel
über die Bildung von partiell hydrierten Kohlenwasserstoffverbindungen an der Katalysatorober-
fläche verläuft.[41, 68] Dieses Konzept wurde von BOND für Palladiumkatalysatoren adaptiert.[40]
Die isomerisierte Form, ein di-σ-gebundenes Vinylradikal, wird als Zwischenstufe für die Ethan-
bildung und Polymerisationsprodukte diskutiert. Durch die Addition eines weiteren Wasserstoff-
atoms geht das di-σ-gebundene Intermediat in eine ethylenähnliche Spezies über, die weiter
zum Ethan reagieren kann. Die Art der Wasserstoffadsorption und Übertragung bleibt weitestge-
hend unbeantwortet und kann entweder über ein benachbartes, adsorbiertes Vinylradikal oder
durch adsorbierte Wasserstoffatome erfolgen (Abbildung 2.7). Generell verläuft die Adsorption
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von Wasserstoff an Palladium dissoziativ. Neben der Adsorption wird Wasserstoff durch Ab-
sorption und Bildung von wasserstoffarmen α-Pd- sowie wasserstoffreichen β -Pd-Hydridphasen
(α-PdH, β -PdH) in das Metallgitter eingetragen.[65] Wasserstoffatome aus diesen Hydridpha-
sen können an die Katalysatoroberfläche wandern und dort an der Hydrierung teilnehmen.
Subsurface-Wasserstoff der β -PdH Phase besitzt dabei im Vergleich zur α-PdH Phase eine höhe-
re Aktivität, gleichzeitig aber eine niedrigere Ethylenselektivität und begünstigt die vollständige
Hydrierung von Acetylen zu Ethan.[4, 69]
Abbildung 2.7:Mechanismus der Acetylenhydrierung an einer Pd-Oberfläche nach BOND.[40]
MCGOWN et al.[47, 70] untersuchten die Acetylenhydrierung an Pd/Al2O3-Katalysatoren unter
Verwendung von C2H2/C2H4-Mischungen mit relativ hohen Acetylenanteilen in der Gasphase
(2 Vol.%). Ausgehend von der Annahme, dass die Gleichgewichtskonstante der Adsorption von
Acetylen an Palladium ca. 2000-mal größer ist als für Ethylen,[46] wird die Bildung von Ethan
auf die Existenz von zwei unterschiedlichen Aktivzentren zurückgeführt. An den Aktivzentren X
wird sowohl Acetylen als auch Ethylen hydriert. Die Adsorption ist thermodynamisch kontrol-
liert. An Y-Zentren wird bevorzugt Ethylen adsorbiert und zu Ethan umgesetzt. MARGITFALVI
et al. untersuchten unter Anwendung einer Double Labelling Methode die Hydrierung von
Acetylen/Ethylen-Gemischen an Pd black. Bei niedrigen Acetylenkonzentrationen und hohen
Wasserstoffpartialdrücken konnten sie eine verstärkte Bildung von Ethan und C4-Oligomeren
beobachten.[71] Aus 14C-Experimenten kann die Bildung von Ethan auf die Hydrierung von
Ethylen zurückgeführt werden. Bei sehr hohen Acetylenpartialdrücken wird dieser Reaktions-
weg vollständig unterdrückt und eine direkte Hydrierung des Acetylens über stabile Ethylidin-
intermediate zu Ethan wird beobachtet.[65] Daraus leiten MARGITFALVI et al. einen Mechanismus
für die Acetylenhydrierung ab, der drei unterschiedliche Reaktionswege für die Umsetzung von
Acetylen an der Katalysatoroberfläche beeinhaltet (Abbildung 2.8).
Der erste Pfad ist die direkte Hydrierung von Acetylen zu Ethan über eine Ethylidinspezies (II),
die durch Wasserstoffaddition in Ethyliden (III) und schließlich in Ethan umgewandelt wird.
Wird pi-gebundenes, parallel zur Oberfläche adsorbiertes Acetylen (I) in eine di-σ-gebundene
Form (IV) transformiert, führt dies entweder zur Oligomerisierung oder durch H-Addition zu
einer Vinylspezies (V), die weiter zu Ethylen umgesetzt wird. Die dritte Route ist die Total-
hydrierung des Vinylintermediates (V) über Ethyliden (III) zu Ethan.
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Abbildung 2.8:Mechanismus der Acetylenhydrierung nach MARGITFALVI.[71]
Analog zu BOND[40] beobachteten AL-AMMAR und WEBB die Bildung einer C2Hx -Spezies (mit
x=1.4 für Palladium), die einen Wasserstofftransfer zwischen assoziativ und dissoziativ adsor-
bierten Acetylenspezies ermöglicht (Abbildung 2.9).[72] Aus Isotopenexperimenten an Pd/SiO2-
Katalysatoren mit 12C-Acetylen und 14C-Ethylen wird ersichtlich, dass der Anteil von 14C-Ethan
sehr klein ist im Vergleich zu 12C-Ethan, das aus der Hydrierung von 12C-Acetylen erhalten
wird.[73] Somit spielt die Desorption-Readsorption von gebildetem Ethylen nur eine unterge-
ordnete Rolle. Ausgehend von früheren Beobachtungen postulieren AL-AMMAR und WEBB die
Existenz von drei unterschiedlichen Aktivzentren, an denen Acetylen und Ethylen unabhängig
voneinander adsorbieren.[49, 72] An Aktivzentren des Typs I wird Acetylen selektiv zu Ethylen
hydriert, an Zentren vom Typ II wird Acetylen direkt zu Ethan umgesetzt. Typ III-Zentren sind
aktiv für die Hydrierung von Ethylen, nicht aber für Acetylen.
In der Literatur finden sich Hinweise, dass die von AL-AMMAR und WEBB postulierten Typ III-
Zentren auf dem Trägermaterial der Katalysatoren liegen und die Hydrierung von Ethylen über
einen Spillover-Effekt erfolgt. Wasserstoffatome werden dabei vom Metall über Polymerisations-
produkte auf den Träger übertragen.[46, 74] Nach THOMSON und WEBB ist das aktive Zentrum der
Ethylenhydrierung zu Ethan eine stabile CxHy -Phase, die auf der Katalysatoroberfläche durch
Zerfall adsorbierter C2Hx -Spezies entsteht.
[75] Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist da-
bei ein Wasserstofftransfer von CxHy auf ein benachbartes Olefinmolekül. SÁRKÁNY et al.
[76] zei-
gen anhand von 14C-Isotopenexperimenten, dass mit steigender Desaktivierung von Pd/Al2O3-
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Abbildung 2.9:Mechanismus der Acetylenhydrierung über einen Wasserstofftransfer von einer
C2Hx -Spezies auf eine Vinylspezies.
[58, 59]
Katalysatoren die Aktivität bezüglich der Acetylenhydrierung kaum beeinflusst wird, die Selekti-
vität zu Ethan aber deutlich ansteigt. Daraus schlussfolgern die Autoren, dass durch die Bildung
von Hydropolymeren auf der Katalysatoroberfläche mehr Wasserstoff für die Hydrierung von
Ethylen zur Verfügung steht und diese Route der Ethanbildung gegenüber der direkten Bildung
aus Acetylen überwiegt. MCGOWN et al.[70] kommen zu gleichen Schlussfolgerungen.
Kinetische Untersuchungen von BORODZINSKI und GOLEBIOWSKI an Pd/α-Al2O3-Katalysatoren
zeigen, dass mit steigenden Ethylenpartialdrücken die Selektivität zu Ethan ansteigt, die Um-
satzrate von Acetylen aber unbeeinflusst bleibt und somit mindestens zwei unterschiedliche
Aktivzentren vorliegen, an denen Acetylen und Ethylen unabhängig voneinander umgesetzt
werden.[77] Diese werden zunächst als A-Zentren für die Acetylenhydrierung und E-Zentren
für Ethylenhydrierung definiert. Unabhängig vom Ethylenpartialdruck durchläuft die auf den
H2-Partialdruck normierte Umsatzrate des Alkins mit steigendem Acetylenpartialdruck ein Ma-
ximum und erreicht bei hohen Partialdrücken einen konstanten Wert. BORODZINSKI et al.[78]
schließen daraus, dass es einen weiteren Reaktionspfad für die Acetylenhydrierung geben muss,
bei dem eine konkurrierende Adsorption von Acetylen und Wasserstoff an Pd-Zentren keine Rol-
le spielt (A1- und A2-Aktivzentren). Nach Beobachtungen von AL-AMMAR und WEBB sind durch
die Ausbildung von stabilen CxHy -Phasen im stationären Zustand nur 7% der Pd-Oberfläche
eines Katalysators zugänglich.[73] Basieren darauf schlussfolgern BORODZINSKI et al., dass die
unterschiedlichen Aktivzentren auf der zugänglichen Pd-Oberfläche gebildet werden und durch
dissoziativ adsorbierte Acetylenintermediate, CxHy -Polymere und Kohlenstoff räumlich vonein-
ander getrennt werden (Abbildung 2.10).[79]
Eine aktive Spezies der Ethylenhydrierung zu Ethan ist ein di-σ-gebundenes Intermediat, bei
dem die C-C-Bindung parallel zur Katalysatoroberfläche angeordnet ist.[57] Spektroskopische
Untersuchungen von GATES und KESMODEL zeigen, dass Ethylen an Pd(111)-Oberflächen als
Ethylidinspezies an drei Palladiumatomen koordiniert wird.[80] BORODZINSKI und GOLEBIOWSKI
postulieren, dass die A1-Aktivzentren von einem einzelnen Palladiumatom gebildet werden
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Abbildung 2.10: Aktivzentren einer Palladiumoberfläche nach BORODZINSKI et al.[77, 78].
und damit für diese Form der Ethylenadsorption nicht in Frage kommen. Monte-Carlo-
Simulationen[81] zeigen, dass die on-top Adsorption der Ethylenmoleküle aufgrund der räum-
lichen Ausdehnung bei einer senkrechten Ausrichtung zur Oberfläche ungünstig ist (Abbil-
dung 2.11). Die kleineren A-Zentren sind somit für Ethylenmoleküle und Adsorbate, die nur
ein Pd-Atom benötigen, sterisch nicht zugänglich.[79]
Abbildung 2.11: Van der Waals-Radien von Palladium, Acetylen und Ethylen.[82].
Acetylen wird an den A-Zentren entweder senkrecht zur Oberfläche als Vinyliden oder parallel
zur Oberfläche als pi-gebundenes Intermediat adsorbiert. An A1-Zentren könnenWasserstoff und
Acetylen in einer Konkurrenzadsorption an die Oberfläche gebunden werden. Acetylen wird an
den A1-Zentren zu Ethylen, Ethan und C4-Oligomeren umgesetzt. Die A2-Zentren befinden sich
auf den kohlenstoffreichen CxHy -Phasen, an denen nur Acetylen adsorbieren kann und über
einen Spillover-Mechanismus nach AL-AMMAR zu Ethylen hydriert wird (Abbildung 2.12). E-
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Zentren bestehen aus relativ großen Zwischenräumen, an denen Ethylen als Ethylidin fest an
die Katalysatoroberfläche gebunden und zu Ethan hydriert wird (Abbildung 2.13).
Abbildung 2.12: Reaktionsmechanismen der Acetylenhydrierung an A1- und A2-Aktivzentren
nach BORODZINSKI et al.[77]
Abbildung 2.13: Reaktionsmechanismus der Acetylenhydrierung an E-Aktivzentren nach BOROD-
ZINSKI et al.[77]
BORODZINSKI und GOLEBIOWSKI diskutieren in ihrer Arbeit ein weiteres Aktivzentrum ES, das
sich auf dem Trägermaterial (z. B. γ-Al2O3) befindet.
[77] Dort wird Ethylen adsorbiert und
über einen Spillover-Mechanismus von Wasserstoff hydriert, der zunächst dissoziativ an ein
Metallzentrum adsorbiert und über Polymerisationsprodukte auf den Träger übertragen wird.
Die Autoren schließen die Existenz dieses Aktivzentrums für α-Al2O3-geträgerte Katalysatoren
aus.
2.3.4 Oligomerisierung und Grünölbildung
Die Oligomerisierung und Polymerisation von Acetylen zu C4- und höheren Kohlenwasser-
stoffen, welche auch als Grünöle bezeichnet werden, während der Hydrierung stellen vor allem
in der industriellen Praxis ein großes Problem dar. In der Literatur werden unterschiedliche
Mechanismen der Grünölbildung diskutiert. Als Schlüsselintermediate gelten pi-gebundenes
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Acetylen und dissoziativ gebundene Acetylenadsorbate, die ohne Einfluss adsorbierter Was-
serstoffatome miteinander reagieren können. Mit der Vinylidenspezies reagiert pi-gebundenes
Acetylen zu einem C4-Intermediat, das in einem weiteren Schritt in 1,3-Butadien übergeht (Ab-
bildung 2.14).[79] Nach SHERIDAN[68] verläuft die Bildung von Polymerisationsprodukten analog
einer radikalischen Olefinpolymerisation ausgehend von pi-gebundenem Acetylen und einem
Vinylradikal. Ein weiterer postulierter Mechanismus, in dem pi-gebundenes Acetylen mit einem
Acetylenmolekül aus der Gasphase nach einer Rideal-Eley-Kinetik reagiert,[79] wird in kineti-
schen Untersuchungen von BORODZINSKI[83] ausgeschlossen.
Abbildung 2.14:Mechanismus der 1,3-Butadien-Bildung über pi-gebundenes Acetylen und
Vinyliden.[79]
SÁRKÁNY et al.[76, 84] untersuchten die Oligomerisierung von Acetylen unter industriellen tail-end
Bedingungen an Pd/Al2O3-Katalysatoren. Die gebildeten Polymerisationsprodukte setzen sich
hauptsächlich aus flüchtigen C4-Spezies, flüssigen C8-C10-Paraffinen sowie olefinischen Kompo-
nenten und kurzkettigen Carboxylsäuren zusammen. Alle getesteten Katalysatoren zeigten in
Langzeittests bis 100 Stunden einen konstanten Acetylenumsatz, wiesen aber deutliche Selekti-
vitätsverluste bezüglich Ethylen auf. SÁRKÁNY et al. erklären dies über die steigende Bedeckung
der Katalysatoroberfläche mit den Polymerisationsprodukten, die einen Wasserstofftransfer vom
Metall auf den Träger und somit eine Hydrierung von Ethylen zu Ethan begünstigen. Mit Zu-
gabe von CO zum Feedgas konnte die Selektivität zu Ethan verringert werden. Die Autoren
erklären dies mit der Annahme, dass CO den Spillover von Wasserstoff auf das Trägermaterial
verhindert. Langzeitmessungen an Pd/Al2O3 und Pd/SiO2-Katalysatoren von BATTISTON et al.
[85]
zeigen mit Zugabe von CO zum Reaktionsgas eine deutliche Desaktivierung der Katalysato-
ren durch steigende Bedeckung der Katalysatoroberfläche mit höhermolekularen, organischen
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Komponenten. Gleichzeitig konnte eine Selektivitätssteigerung bezüglich Ethylen beobachtet
werden. BATTISTON et al. vermuten, dass CO die Bildung höherer Polymerisationsprodukte be-
günstigt und die Katalysatordesaktivierung beschleunigt.
Detaillierte Untersuchungen von AHN et al.[54, 55] zum Mechanismus der Grünölbildung an
Pd/SiO2 zeigen, dass mit sinkendem H2/C2H2-Verhältnis die Selektivität zu C4-Kohlenwasser-
stoffen ansteigt. Die Konzentration an 1,3-Butadien durchläuft analog einer Folgereaktion ein
Maximum mit zunehmender Katalysatordesaktivierung. Daraus schließen die Autoren, dass 1,3-
Butadien als Precursor für die Bildung der Butene sowie höherer Polymerisationsprodukte dient
(Abbildung 2.15). Die Katalysatordesaktivierung verläuft über drei Stadien.[55] In Phase I lagern
sich große Mengen an 1,3-Butadien und Butenen an der Palladiumoberfläche ab, die in Phase II
zu höheren Kohlenwasserstoffen (Grünölen) polymerisieren und auf das Trägermaterial wan-
dern. In Phase III wird die Katalysatoraktivität durch Blockierung der Aktivzentren drastisch
reduziert und die Wasserstoffdiffusion durch die Ausbildung eines Flüssigkeitsfilms der Grünöle
gehemmt, die teilweise reversibel auf der Katalysatoroberfläche gebunden sind. So können C8-
bis C10-Spezies bei hohen Temperaturen wieder von der Katalysatoroberfläche entfernt werden
(Schritt 6 in Abbildung 2.15).
Abbildung 2.15: Reaktionsschema der Grünölbildung nach AHN et al.[54]
2.3.5 PdH- und PdC-Phasen
In Kapitel 2.3.3 wurde bereits darauf hingewiesen, dass Wasserstoff dissoziativ an Palladium
adsorbiert und die Wasserstoffatome in den oberen Palladiumschichten bevorzugt in Okta-
ederlücken des kubisch flächenzentrierten (fcc) Metallgitters eingetragen werden (siehe Abbil-
dung 2.16).[86] Während der reversiblen Umwandlung von der wasserstoffarmen α-Pd (α-PdHx ;
0.03<x<0.1) zur wasserstoffreichen β -Pd Hydridphase (β -PdHx ; 0.6<x<1) wird das Pd-Gitter
ausgedehnt, wodurch die strukturellen und elektronischen Eigenschaften des Palladiums verän-
dert werden.[87–89]
DFT-Rechnungen zeigen, dass die stabilste PdH-Phase ein H/Pd-Verhältnis von 0.75:1 auf-
weist. Die Ausdehnung des Pd-Gitters beträgt ungefähr 3.2%.[90] Wasserstoffatome, die aus
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Abbildung 2.16: Pd(111)-Fläche im fcc-Gitter (links) und besetzte Oktaederlücken der Pd-
Elementarzelle (rechts) für β -PdH mit einem H/Pd-Verhältnis von Eins.[86]
den Hydridphasen zurück an die Oberfläche wandern, begünstigen die Totalhydrierung von
Acetylen zu Ethan und sind somit deutlich unselektiver als Oberflächenwasserstoff.[69, 91] DFT-
Rechnungen von TESCHNER et al.[88] demonstrieren, dass Wasserstoff zunächst dissoziativ an ei-
ne Pd(111)-Oberfläche adsorbiert und erst bei einem Bedeckungsgrad von einer Monolage (ML)
subsurface-Hydridphasen gebildet werden. Die Energiebarriere für die Bildung von bulk-Pd-
Hydridphasen ist mit 0.2-0.1 eV geringer als die der Absorption von Wasserstoff in subsurface-
Regionen (0.4 eV). Somit wird bei hohen Wasserstoffkonzentrationen die Diffusion in tiefer
liegende Pd-Schichten bevorzugt.[88] XAS-Messungen an der Pd-K- und Pd-L3-Kante geträgerter
Pd-Katalysatoren von TEW et al. zeigen, dass die Bildung der unselektiven β -Pd-Hydridphase
mit abnehmender Pd-Partikelgröße verringert wird. Mit sinkender Partikelgröße steigt das Ver-
hältnis von Pd-Oberfläche zu Pd-Bulk an, gleichzeitig sinkt die Anzahl der Zwischengitterplätze
im Metall.[89]
ASPLUND[92] untersuchte den Einfluss des Trägermaterials auf die Desaktivierung von Pd-
Schalenkatalysatoren in der Acetylenhydrierung. Mit steigender Reaktionsdauer wird der
flüssige Anteil der Polymerisationsprodukte in eine Koksschicht umgewandelt, welche die Ka-
talysatorporen verstopft und zu deutlichen Stofftransportwiderständen und Aktivitäts- und
Selektivitätsverlusten führt. Im Vergleich zu γ-Al2O3 ist α-Al2O3 inaktiv für die Koksbildung.
Sowohl für den reinen Träger als auch für Pd/α-Al2O3 Schalenkatalysatoren wurden nur sehr
geringe Koksablagerungen (< 0.05 wt.%) nach 110 bzw. 120 Stunden Reaktionsdauer gefun-
den. Die Koksbildung auf reinem γ-Al2O3 kann ebenfalls vernachlässigt werden. Allerdings zei-
gen Pd/γ-Al2O3 Katalysatoren nach derselben Reaktionszeit bis zu 7.5 wt.% Koksablagerungen.
ASPLUND schließt daraus, dass die Koksbildung über eine Zwischenspezies verläuft, die an Pd-
Zentren gebildet wird und über saure Zentren des Trägermaterials katalysiert wird.
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FÁSI et al. unterscheiden drei Kategorien an Koksablagerungen, die sich entweder positiv auf
das Reaktionsgeschehen auswirken („beneficial“) oder aber Katalysatordesaktivierungen verur-
sachen („harmful“).[93] Entscheidend ist der Wasserstoffanteil der einzelnen Koksspezies, die
mikrokristalline oder amorphe Strukturen aufweisen können.[94] Hydrooligomere und Polyme-
re mit hohen Wasserstoffanteilen gehören tendenziell zur Gruppe der Koksablagerungen, die
einen aktivitätsverringernden und/oder selektivitätssteigernden Effekt aufweisen können, wo-
hingegen graphitische Ablagerungen mit geringen Wasserstoffgehalten hauptsächlich eine Ver-
kokung der Katalysatoren bewirken. Bei niedrigen Wasserstoffpartialdrücken konnten LARSSON
et al. zunächst einen Anstieg der Koksbildung mit steigendem Wasserstoffanteil in der Gaspha-
se beobachten, nehmen aber gleichzeitig an, dass die Koksbildung bei Partialdrücken zwischen
12 kPa und 36 kPa ein Maximum durchläuft.[95] Bei hohen Wasserstoffpartialdrücken wird die
Koksbildung unterdrückt.
Durch Kohlenstoffablagerungen an der Pd-Oberfläche können C-Atome analog zu Wasserstoff
ebenfalls in die subsurface-Region des Pd-Gitters wandern.[88] DFT-Rechnungen von STUDT
et al. zeigen, dass die Adsorption von C-Atomen an Pd(211)-Zentren sowie die Migration in
Oktaederlücken der subsurface-Regionen gegenüber der Adsorption an Pd(111)-Oberflächen
und der Migration in Tetraederlücken energetisch günstiger ist.[90] Die Bildung von subsurface-
Kohlenstoff ist bis zu einem Bedeckungsgrad von θC = 0.25 thermodynamisch bevorzugt. Erst
danach wandern C-Atome in tiefere Pd-Schichten. Durch die subsurface C-Schichten wird die
Bindungsenergie von Wasserstoff an der Pd-Oberfläche deutlich reduziert und der Bedeckungs-
grad verringert.[96] Dies hat zur Folge, dass die Migration von Wasserstoff und die Ausbildung
unselektiver β -PdH Phasen reduziert wird.[97]
In situ XPS-Untersuchungen der Propinhydrierung an Pd/θ -Al2O3 zeigen, dass im Verlaufe der
Hydrierung subsurface-Kohlenstoff und eine aktive PdC-Phase gebildet werden, die die Migra-
tion von bulk-Wasserstoff an die Katalysatoroberfläche verhindern (siehe Abbildung 2.17).[91]
Weitere Untersuchungen mit Acetylen und Propylen machen deutlich, dass mit kleiner werden-
der C-Anzahl im Molekül die Menge an Kohlenstoff, die sich in Palladium löst, ansteigt.[98]
19
Abbildung 2.17: Einfluss von subsurface-Kohlenstoff auf die Wasserstoffdiffusion und die Selek-
tivität der Acetylenhydrierung.[69]
2.3.6 Katalysatoren für die Selektivhydrierung von Acetylen
Für die Adsorption von Molekülen an eine Metalloberfläche werden freie d-Orbitale der
Metallatome benötigt, die als Elektronenakzeptoren fungieren. Wird die Anzahl freier d-
Orbitale zu groß, werden die Adsorbate zu fest an die Oberfläche gebunden und können
nicht weiter umgesetzt werden. Besitzen die Metalle hingegen keine freien d-Orbitale, wer-
den Moleküle nur schwach adsorbiert und die Aktivität der Katalysatoren wird verringert.[7]
Neben diesem elektronischen Faktor (Ligandeneffekt) wird die Katalysatoraktivität eben-
falls über einen geometrischen Faktor bestimmt. Die Adsorptionszentren der Katalysatorober-
fläche müssen derart vorliegen, dass Übergangszustände der Adsorbate und somit die Akti-
vierungsbarrieren der Reaktionen möglichst niedrige Energien besitzen (Ensemble-Effekt).
Metalle der Gruppe VIIIB weisen bezüglich beider Kriterien ein Optimum auf. Ihr Aktivitäts-
verhalten in der Selektivhydrierung von Acetylen ergibt sich nach entsprechender Reihenfolge:
Pd > Pt > Ni, Rh > Co > Fe > Cu > Ir > Ru > Os > Au.[7]
2.3.6.1 Pd-Katalysatoren
Die selektive Hydrierung von Acetylen an monometallischen Pd-Katalysatoren wird aufgrund
der hohen Bedeutung von Ethylen als Grundchemikalie intensiv erforscht. ADURIZ et al.[99] und
GIGOLA et al.[100] untersuchten die Struktursensitivität der selektiven Hydrierung von Acety-
len unter front-end Bedingungen an Pd/α-Al2O3-Katalysatoren. Beide Studien zeigen, dass die
spezifische Aktivität der untersuchten Katalysatoren mit sinkender Partikelgröße bzw. mit stei-
gender Dispersität abnimmt. Unter tail-end Bedingungen wurde für Pd/γ-Al2O3-Katalysatoren
von SÁRKÁNY et al. ein leichter Aktivitätsanstieg mit steigender Dispersität beobachtet.[50] Gleich-
zeitig nimmt in allen Fällen die Selektivität bezüglich der Totalhydrierung ab. Nach SCHOLTEN
20
und KONVALINKA erfolgt die Bildung unselektiver β -PdH-Phasen bei RT erst ab einemWasserstoff-
partialdruck von 0.05 bar.[101] Aufgrund des niedrigen Wasserstoffanteils unter tail-end Bedin-
gungen (ca. 1 Vol.%) ist die Bildung der Hydridphasen eher unwahrscheinlich.[99] SÁRKÁNY et
al. erklären die hohe Ethanselektivität bei großen Metallpartikeln über eine Komplexierung
von Acetylen (Ensemble-Effekt) durch mehrere Palladiumatome und eine daraus resultieren-
de Transfomation in eine Alkylspezies, die anschließend zu Ethan hydriert wird. Mit sinkender
Partikelgröße nimmt die Zahl benachbarter Pd-Atome ab und damit auch die Totalhydrierung
zu Ethan. Unter front-end Bedingungen begünstigt der hohe Wasserstoffanteil die Bildung un-
selektiver Hydride. Allerdings wurden an Pt/Al2O3 und Rh/Al2O3 vergleichbare Aktivitäts- und
Selektivitätsverläufe in Abhängigkeit der Metalldispersität erhalten, die nicht über die Bildung
von Hydridphasen in größeren Partikeln erklärt werden können.[99] ADURIZ et al. greifen die
Theorie der Acetylenkomplexierung für große Pd-Partikel auf und diskutieren gleichzeitig die
verstärkte Adsorption von Ethylen an die Katalysatoroberfläche bei hohen Acetylenumsätzen
(>50%). In Arbeiten von KOMHOM et al. konnte ein Einfluss der Kristallitgröße des Trägermate-
rials auf die Ethylenausbeute von Pd/α-Al2O3-Katalysatoren beobachtet werden,
[102, 103] wobei
die höchsten Ausbeuten für α-Aluminiumoxid mit niedrigen Kristallitgrößen und gleichzeitig
hohen Pd-Dispersitäten erzielt wurden.
MA et al.[104] und SHIN et al.[105] untersuchten den Einfluss von Si bzw. MgO auf die Kataly-
satorperformance von Pd/Al2O3-Katalysatoren. In beiden Fällen können im Vergleich zu den
unpromotierten Katalysatoren Selektivitätsverbesserungen bezüglich Ethylen beobachtet wer-
den. Im Falle der MgO-Modifizierung wird die Acidität des Trägers verringert. Nach ASPLUND[92]
verläuft die Bildung von Kohlenstoffablagerungen, welche den Spillover von Wasserstoffatomen
vom Metall auf den Träger und somit die direkte Hydrierung von Ethylen zu Ethan begünstigen,
bevorzugt an sauren Zentren des Trägers. MA et al. begründen den Selektivitätsgewinn somit
über eine verringerte Acetylenpolymerisation sowie begünstigte Ethylendesorption. Die Zugabe
von Si zu Pd/Al2O3-Katalysatoren resultiert nach SHIN et al. in einer Verdünnung der Pd-Partikel
an der Katalysatoroberfläche, wodurch weniger Pd-Ensembles gebildet werden, an denen Ace-
tylen mehrfach koordiniert werden kann.
RUTA et al.[106] beobachteten für die Umsetzung von Acetylen mit Wasserstoff (2 Vol.% C2H2,
4 Vol.% H2 in Ar) an mit Pd-Nanopartikeln geträgerten Kohlenstoffnanofasern (CNF) mit zu-
nehmender Partikelgröße zwischen 8 und 11 nm einen Aktivitätsanstieg. Für Pd-Partikel ober-
halb der kritischen Partikelgröße von 11 nm blieb die Aktivität konstant. Die Autoren erklä-
ren dies über die Struktursensitivität der PdCx -Bildung, die nach TESCHNER et al. für kleine
Pd-Partikel zwar energetisch ungünstiger ist,[91] aber für kleine Partikel ein größeres C/Pd-
Verhältnis aufweist. Damit wird ein relativ hoher Anteil der Katalysatoroberfläche durch Koh-
lenwasserstoffablagerungen blockiert.[106] RUTA et al. konnten keinen Einfluss der Partikelgröße
auf die Ethylenselektivität feststellen. Im Gegensatz dazu beobachten DEN HARTOG et al. an
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Pd/SiO2-Katalysatoren für Pd-Partikel zwischen 1.6 und 6 nm mit steigender Kristallitgröße
eine Zunahme der Ethylenselektivität.[107] Analog zu RUTA et al. wird ebenfalls die Bildung
von CxHy -Polymeren diskutiert, die jedoch eine promotierende Wirkung aufweisen. Nach dem
Mechanismus von BORODZINSKI[83] sind diese Kohlenwasserstoffablagerungen für die Bildung
selektiver Hydrierzentren verantwortlich (vgl. Kapitel 2.3.3).
KANG et al. untersuchten den Einfluss von TiO2 auf die Aktivität und die Selektivität von
Pd/SiO2-Katalysatoren in der Acetylenhydrierung bei einem 2:1-Verhältnis von H2 zu C2H2.
[108]
Wird TiO2 als Trägermaterial verwendet sinkt die Aktivität im Vergleich zu Pd/SiO2 deutlich
ab, was auf eine verringerte Pd-Dispersität an der Katalysatoroberfläche bei TiO2 zurückgeführt
wird. Hohe Reduktionstemperaturen von 500°C zeigen im Vergleich zu 300°C einen zusätzli-
chen negativen Einfluss auf den Acetylenumsatz. Im Falle von Pd/SiO2 wird dies auf ein Sin-
tern der Pd-Partikel zurückgeführt. Für Pd/TiO2-Katalysatoren wird eine starke Metall-Träger-
Wechselwirkung (SMSI; strong metal support interaction) diskutiert, die bereits von TAUSTER in
der Literatur für Pd/TiO2 Systeme beschrieben wurde.
[109] Ti4+ wird partiell zu Ti3+ reduziert
und die Oberfläche der Pd-Partikel teilweise mit TiOx (x < 2) bedeckt (siehe Abbildung 2.18)
und die Mehrzentrenadsorption von Acetylen verringert.[110] Die Zugabe von TiO2 zu Pd/SiO2
resultiert somit in einer verbesserten Ethylenselektivität im Vergleich zu reinem Pd/SiO2. Gleich-
zeitig wurde ein Rückgang der 1,3-Butadien-Bildung beobachtet, da durch den SMSI-Effekt die
Anzahl benachbarter Pd-Atome für die Bildung unselektiver Acetylenadsorbate effektiv verrin-
gert wird.[108]
Abbildung 2.18: Schematische Darstellung der starken Metall-Träger-Wechselwirkung an
Pd/TiO2.
Der Einfluss der Pd-Partikelgröße von Pd/TiO2-Katalysatoren auf Umsatz und Selektivität unter
tail-end Bedingungen wurde von PANPRANOT et al. untersucht.[111] Analog zu KANG et al. konnte
mit steigender Dispersität des Palladiums eine Zunahme des Acetylenumsatzes beobachtet wer-
den. Zusätzlich wurde ein Einfluss der TiO2-Modifikation auf die Ethylenselektivität gefunden.
Im Vergleich zu Anatas weist Rutil eine geringe Anzahl an reduzierten Ti3+-Spezies auf, die für
die Metall-Träger-Wechselwirkung verantwortlich sind.[111] An Pd/TiO2-Katalysatoren, in denen
TiO2 in der Rutilmodifikation vorliegt, wird Ethylen aus dem Feedgas zu Ethan hydriert, so dass
diese Systeme eine negative Ethylenselektivität aufweisen.
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Generell wirken Alkine und Olefine aufgrund ihrer pi-Bindungen als Pearson-Basen und
werden fest an Oberflächen der Nebengruppenmetalle Pd, Rh und Ru adsorbiert.[112] Da-
durch wird einerseits durch Komplexierung Metall ausgetragen (Leaching), andererseits
führen Oligomerisierungsreaktionen zu einer Selbstdesaktivierung und damit zu geringen
Katalysatorstandzeiten.[28] BOITIAUX et al. untersuchten den Einfluss der Modifikation von Pd-
Katalysatoren mit organischen Liganden, die als Elektronendonoren fungieren, auf die Selek-
tivität der 1-Butin Hydrierung.[112] Durch elektronenreiche Liganden kann Palladium teilweise
abgesättigt und die Adsorption ungesättigter Kohlenwasserstoffe an die Metalloberfläche ver-
ringert werden. Bei der gleichzeitigen Adsorption von Piperidin als Ligand und CO als Sonden-
molekül an Palladium konnte eine Rotverschiebung der CO-Adsorptionsbanden zu niedrigeren
Wellenzahlen beobachtet werden. Durch die zusätzliche negative Ladung kommt es zu einer
verstärkten pi-Rückbindung Metall-CO in ein antibindendes Orbital CO-pi∗, wodurch CO stärker
an die Pd-Oberfläche gebunden wird. Gleichzeitig wird die Bindungsstärke Kohlenwasserstoff-
Metall erniedrigt und somit die Selektivität bezüglich der Hydrierung zu 1-Buten erhöht sowie
die Totalhydrierung verringert. BOITIAUX et al. konnten ebenfalls zeigen, dass dieser Effekt bei
hohen Pd-Dispersitäten besonders stark ausgeprägt ist, wohingegen bei niedrigen Dispersitäten
kaum ein Einfluss auf die Selektivität beobachtet werden konnte. Die Autoren erklären dies da-
mit, dass bei großen Pd-Partikeln die zusätzliche negative Ladung im Bulk des Metalls verteilt
und die Metall-CO Bindung kaum beeinflusst wird.
Unter industriellen Aspekten ist die Zugabe von Liganden, die zu einem Metallaustrag aus dem
Katalysator führen können, nicht wünschenswert. Eine weitere Möglichkeit Palladium elektro-
nisch abzusättigen aber ein Leaching zu verhindern, ist die Modifikation des Katalysators mit
einem Zweitmetall, das ebenfalls als Elektronendonor agiert, gleichzeitig aber auf dem Träger
verbleibt.[112] Hier haben sich vor allem Metalle der Gruppe IB und insbesondere Silber als
geeignet erwiesen.[7]
2.3.6.2 Pd-Ag-Katalysatoren
ZHANG et al. untersuchten den Einfluss von Silber auf die Aktivität und Selektivität von
Pd/Al2O3-Katalysatoren unter wasserstoffreichen front-end Bedingungen. Bei nahezu vollstän-
digem Acetylenumsatz zeigte ein monometallischer Pd-Katalysator mit 3 wt.% Pd eine negative
Ethylenselektivität, d. h. neben der Totalhydrierung von Acetylen zu Ethan erfolgte zusätzlich
die Hydrierung von Ethylen aus dem Feedstrom.[113] Ein mit 5.5 wt.% Silber promotierter Pd-
Ag/Al2O3 Katalysator besaß eine niedrigere Aktivität, gleichzeitig stieg die Ethylenselektivität
bei sehr hohen Acetylenumsätzen deutlich an. ZHANG et al. führen den Selektivitätsgewinn
hauptsächlich auf einen geometrischen Ensemble-Effekt zurück. Durch die Zugabe von Sil-
ber wird die Anzahl benachbarter Pd-Atome an der Katalysatoroberfläche reduziert, wodurch
weniger unselektive Zentren für die Acetylenmehrfachadsorption zur Verfügung stehen. Gleich-
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zeitig wird durch Silber, dessen Wasserstoffadsorption vernachlässigbar ist,[4] die Bildung von
Pd-Hydridphasen verringert. Unter einem stöchiometrischen H2/C2H2-Verhältnis beobachteten
PRASERTHDAM et al.[114] ebenfalls einen Aktivitätsrückgang sowie einen Selektivitätsanstieg be-
züglich Ethylen von Pd-Ag/Al2O3-Katalysatoren im Vergleich zu Pd/Al2O3. XPS-Messungen zei-
gen verringerte Pd 3d5/2 Bindungsenergien, die über die Bildung einer Pd-Ag-Legierung und
einen damit verbundenen Ladungstransfer von Silber zu Palladium erklärt wird.[115, 116] Da-
durch werden Acetylen und Ethylen weniger stark an die Katalysatoroberfläche gebunden und
die Desorption des Olefins begünstigt.[117] Nach PRASERTHDAM et al. verhindern Silberatome in
Nachbarschaft zu Palladium zusätzlich einen Wasserstofftransfer auf die Oberfläche des Träger-
materials und somit eine direkte Hydrierung von Ethylen zu Ethan (Abbildung 2.19).
Abbildung 2.19: Aktivzentren der Acetylenhydrierung und Einfluss von Ag-Atomen auf Spillover-
Wasserstoffatome.[114]
STM-Aufnahmen von WOUDA et al. an Pd0.67Ag0.33-Einkristallen zeigen, dass sich an (111)-
Oberflächen, die bei 550°C vorbehandelt wurden, nur 5.2% der Pd-Atome an der Oberfläche
befinden. Die Pd-Oberflächenatome liegen dabei überwiegend als isolierte Zentren vor, die voll-
ständig von Ag-Atomen umgeben sind. Im Falle einer (100)-Oberfläche konnte in der 1. Mo-
nolage kein Palladium gefunden werden.[118] In beiden Fällen kann der hohe Silberanteil an
der Oberfläche über die niedrige Segregationsenergie von Silber (≈ -28 kJ/mol) in Pd-Ag-
Legierungen erklärt werden.[119] Anhand von DFT-Rechnungen konnten GONZÁLEZ et al.[120]
an Pd1−xAgx(111)-Modelloberflächen (x ≈ 0.2) die Stabilität verschiedener Oberflächen-
zusammensetzungen Pd9−nAgn/Pd1+nAg8−n der ersten beiden Monolagen bestimmen (n be-
schreibt die Anzahl der Ag-Atome in der 1. ML). Modelloberflächen, bei denen sich ausschließ-
lich Pd-Atome an der Oberfläche befinden (Pd9/Pd1Ag8) sind energetisch am ungünstigsten.
Sind alle Ag-Atome an der Oberfläche lokalisiert (Pd1Ag8/Pd9) ist diese Anordnung gegenüber
Pd9/Pd1Ag8 um 100 kJ/mol stabiler (Abbildung 2.20).
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Abbildung 2.20: Pd1−xAgx (111)-Modelloberflächen einer 3x3-Superzelle mit jeweils 9 Atomen
pro Monolage.[120]
Wechselwirkungen von Wasserstoff mit Pd(111) sind um ca. 70 kJ/mol stärker als mit Ag(111),
so dass unter Hydrierbedingungen eine Restrukturierung der Pd-Ag Oberfläche zu erwarten
ist.[120] In Abhängigkeit vom Wasserstoffbedeckungsgrad θH wird die Pd-reiche Modellober-
fläche durch Wasserstoffadsorption stabilisiert. Bereits bei θH ≈ 1/4 ML wird Pd9/Pd1Ag8
soweit stabilisiert, dass die Segregation von Ag-Atomen an der Oberfläche thermodynamisch
ungünstig wird. Gleichzeitig wird durch die Ag-reiche subsurface Region die Bildung von Hy-
driden unterdrückt, da die bevorzugten Zwischengitterplätze energetisch so ungünstig werden,
dass Wasserstoff spontan ohne weitere Energiebarriere zurück an die Oberfläche wandert.
DFT-Rechnungen von SHETH et al.[121] sowie Monte-Carlo-Simulationen von MEI et al.[122] an
Pd-Ag(111)-Oberflächen zeigen deutlich, dass mit zunehmendem Silberanteil der Pd-Ag Le-
gierungen die Adsorptionsenergien von Acetylen, Ethylen sowie unterschiedlicher C1- und C2-
Intermediate abnimmt. Acetylen, das an Pd(111) bevorzugt über Pd3-Zentren an die Oberflä-
che adsorbiert, wird an Pd0.5Ag0.5/Pd(111) über Pd2-Zentren gebunden. Dabei wird die Struk-
tur des gebundenenen Acetylenkomplexes deutlich verändert und die Adsorptionsenergie von
-172 kJ/mol auf -126 kJ/mol verringert.[121]
Abbildung 2.21: Adsorptionsgeometrie von Acetylen an Pd(111)- und Pd-Ag(111)-Oberflächen
bei einer Bedeckung von 0.25 ML.[121]
Im Gegensatz zu Acetylen wird Ethylen an Pd(111) über eine di-σ-Bindung an Pd2-Zentren
gebunden, die bei Zugabe von Silber vermehrt vorliegen. Die Geometrie des adsorbierten Ethy-
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lenkomplexes selbst wird kaum verändert und die Adsorptionsenergien werden kaum beein-
flusst (-82 kJ/mol an Pd(111), -70 kJ/mol an Pd0.5Ag0.5/Pd(111)). Bei einem Bedeckungsgrad
von 0.33 ML sinkt die Adsorptionsenergie von Acetylen an Pd0.5Ag0.5/Pd(111) auf -60 kJ/mol,
die von Ethylen auf -17 kJ/mol, so dass unter diesen Bedingungen die Desorption von Ethylen
gegenüber der Hydrierung zum Alkan begünstigt ist.[121] An Pd(111) berechneten MEI et al. ei-
ne scheinbare Aktivierungsenergie der Acetylenhydrierung von 44 kJ/mol, die für die Pd0.5Ag0.5
Legierung nur noch 36 kJ/mol beträgt. Das Pd0.5Ag0.5/Pd(111)-Modellsystem weist eine höhere
Ethylenselektivität als Pd(111) auf, was über die veränderte Adsorptionsgeometrie von Vinylad-
sorbaten und die damit resultierende beschleunigte Hydrierung zu Ethylen erklärt wird.[122] An
Pd0.5Ag0.5/Pd(111) wird Vinyl on-top an einzelne Pd-Zentren gebunden, wodurch die Aktivie-
rungsbarriere der Hydrierung zu Ethylen deutlich herabgesenkt wird.
STUDT et al.[5] ermittelten in DFT-Rechnungen die Adsorptionsenergien der schrittweisen
Wasserstoffaddition an Acetylen in der Hydrierung zu Ethylen an Pd(111) und Pd-Ag(111)
(siehe Abbildung 2.22). Ein Vergleich der beiden Systeme zeigt, dass an Pd-Ag(111) die Ak-
tivierungsbarrieren der Ethylenhydrierung EPdhyd2 energetisch höher liegt als für Pd(111), so dass
Ethylen an Pd-Ag(111) bevorzugt desorbiert und nicht weiter zu Ethan hydriert wird.
Abbildung 2.22: Berechnete Adsorptionsenergien von Acetylen und Ethylen an Pd(111) und Pd-
Ag(111) nach STUDT et al.[5]
2.3.6.3 Bi- und trimetallische Systeme
Obwohl in der industriellen Acetylenhydrierung fast auschließlich Pd-Ag-Katalysatoren zum
Einsatz kommen, werden in der Literatur weitere Metalle wie Au,[123–125] Cu,[74] Co[126] oder
Pb[127] als Promotoren für Pd-Katalysatoren beschrieben. Ein großer Nachteil der Pd-basierten
Katalysatoren ist der hohe Rohstoffpreis des Edelmetalls. STUDT et al.[5, 90] haben für verschiede-
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ne Pd- und Pd-freie Legierungen mittels DFT-Rechnungen die Adsorptionsenergien von Methyl-
gruppen bestimmt. Gleichzeitig konnte durch eine Auftragung gegen die Metallkosten die Wirt-
schaftlichkeit der Systeme geprüft werden (Abbildung 2.23).
Abbildung 2.23: Adsorptionswärmen von CH3 an Oberflächen unterschiedlicher Legierungen
(links) sowie deren Rohstoffkosten (rechts).[5]
Ausgehend von 70 verschiedenen Intermetallischen Phasen zeigen Legierungen von NiZn, CoGa,
FeZn sowie PdGa eine hohe Selektivität bei gleichzeitig ausreichender Aktivität (Bereich zwi-
schen den blauen und roten gestrichelten Linien). DFT-Rechnungen für NiZn(110) sowie Aktivi-
tätsmessungen von STUDT et al.[5] bestätigen die hohe Selektivität von NiZn-Systemen, die auch
aufgrund ihres niedrigen Preises auf sehr großes Interesse stoßen.
NIKOLAEV et al. untersuchten Pd-freie Au/Al2O3 und Au-Ni/Al2O3-Katalysatoren in der Selek-
tivhydrierung von Acetylen.[128, 129] Für monometallische Au/γ-Al2O3-Katalysatoren konnten
bis 120°C keine Acetylenumsätze nachgewiesen werden, an bimetallischen Au-Ni/γ-Al2O3-
Katalysatoren wurden hohe Umsätze und Ethylenselektivitäten von 100% erzielt. Die Autoren
führen dies auf Goldnanopartikel zurück, die mit Ni-Atomen bedeckt und partiell von Au0 zu
Auδ+ oxidiert werden. Dadurch wird der e−-Akzeptorcharakter der Goldnanopartikel erhöht
und Acetylen sowie Ethylen werden fester an die Katalysatoroberfläche gebunden. JIA et al.[130]
fanden, dass die Adsorption von Acetylen und Wasserstoff an Au/Al2O3 irreversibel verläuft,
Ethylen bei 0°C reversibel adsorbiert und somit hohe Selektivitäten der Goldsysteme erzielt
werden können. In DFT-Rechnungen wurden für die Adsorption von Acetylen an Au/Ni(111)
signifikant niedrigere Adsorptionsenergien als für die Adsorption an Ni(111) gefunden. Dies
erklärt die höhere Aktivität der bimetallischen Au-Ni-Katalysatoren gegenüber der monome-
tallischen Katalysatoren.[131] PESTMAN et al. konnten zeigen, dass für bimetallische Pt-Ir/SiO2
sowie Pt-Re/SiO2-Katalysatoren die Bildung von Kohlenwasserstoffablagerungen nur eine un-
tergeordnete Rolle für die Ethylenselektivität spielt.[132]
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Der Einfluss von Europium und Ytterbium als Promotoren für die Selektivhydrierung von Pro-
pin an Pd/SiO2-Katalysatoren wurde intensiv von IMAMURA et al. erforscht.
[133, 134] Obwohl die
Wasserstoffaufnahme des bimetallischen Yb-Pd/SiO2 Katalysators unter Reaktionsbedingungen
um das 12-fache höher war als für die Bildung stöchiometrischer β -PdH-Phasen benötigt,
konnten in XRD-Messungen keine Änderungen der Gitterkonstanten des Pd-Gitters nachge-
wiesen werden. Die Autoren erklären dies über die Bildung thermodynamisch stabiler YbH2-
und YbH3-Phasen. Für Ti-, Nb-, Ce- und La-promotierte Pd/SiO2-Katalysatoren fanden KANG et
al.[135] sowie AHN et al.[136] eine starke Metall-Träger-Wechselwirkung (SMSI) zwischen Pd und
den resultierenden Seltenerdmetalloxiden, die zu einem Selektivitätsanstieg bezüglich Ethylen
führt. Im Vergleich zu Pd/SiO2 besitzt Pd-Nb2O5/SiO2 eine höhere Aktivität, was auf eine zu-
sätzliche Hydrierfähigkeit partiell reduzierter Nb-Oxide zurückgeführt werden kann, wodurch
der SMSI-Effekt abgeschwächt wird.[136] La2O3 promotierte Katalysatoren zeigen die höchste
Ethylenselektivität sowie niedrige Bildungsraten von Grünölen.
2.3.6.4 Intermetallische Phasen
Basierend auf DFT-Berechnungen von STUDT et al.[5] wurde das System PdGa als potentieller Ka-
talysator für die Selektivhydrierung von Acetylen intensiv untersucht.[6, 137–141] Im Gegensatz zu
Metalllegierungen, die mehr als eine Phase besitzen können, zeichnen sich Intermetallische Pha-
sen (intermetallic compound, IC) durch ihre Homogenität und ihre geordnete Kristallstruktur
aus.[137] Ab initio Rechnungen zeigen für PdGa isolierte Pd-Atome, die jeweils von sieben Ga-
Atomen umgeben werden (Abbildung 2.24). Dieses sogenannte „site isolation concept“ spielt in
der Acetylenhydrierung eine wichtige Rolle, da durch isolierte Pd-Atome die Bildung mehrfach
gebundener, unselektiver Intermediate verhindert wird.
Abbildung 2.24: Kristallstruktur von PdGa, in der jedes Pd-Atom von sieben Ga-Atomen koordi-
niert wird.[137]
Im Vergleich zu Pd/Al2O3 ist die Aktivität von PdGa deutlich geringer. Bei 200°C liegt die An-
fangsaktivität der Intermetallischen Phase bei ca. 75% und bleibt über einen Testzeitraum von
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20 Stunden stabil, die Ethylenselektivität bleibt konstant bei 75%. Der Pd/Al2O3 Katalysator
zeigt eine deutliche Desaktivierung mit fortlaufender Reaktionszeit sowie eine niedrige Ethylen-
selektivität von 20%. Neben PdGa wurden auch Pd3Ga7
[6, 140] und Pd2Ga
[141] untersucht. So-
wohl für PdGa- als auch für Pd3Ga7-Systeme konnte in XPS-Untersuchungen kein Eintrag von H-
oder C-Atomen in die Gitter der Intermetallischen Phasen beobachtet werden. XRD-Messungen
zeigen ebenfalls nur eine sehr geringe Ausdehnung des Gitters. Bis zu Temperaturen von 300°C
werden keine Phasenumwandlungen und Sintern der Metallatome beobachtet. Die Autoren er-
klären die hohe Stabilität der Intermetallischen Phasen über kovalente Bindungen zwischen den
Metallatomen.[140] Oberflächenuntersuchungen an PdGa und Pd3Ga7 zeigen allerdings, dass in
beiden Systemen die Oberfläche hauptsächlich mit Ga2O3 bedeckt ist und sich die Oberflächen-
zusammensetzung deutlich vom Bulk unterscheidet. Durch chemisches Ätzen der Oberfläche
mit einer Ammoniaklösung kann die Menge an Ga2O3 an der Oberfläche verringert und die
Aktivität der ICs erhöht werden.[6]
2.4 Ionische Flüssigkeiten
Ionische Flüssigkeiten (ILs) sind Salze, die einen sehr niedrigen Schmelzpunkt (< 100°C)
aufweisen und bei Raumtemperatur überwiegend flüssig vorliegen. Aufgrund ihres vernach-
lässigbaren Dampfdrucks werden sie in der Chemie hauptsächlich als Lösungsmittel und Ad-
ditive eingesetzt und können in späteren Schritten der Produktaufbereitung leicht abgetrennt
werden.[142] Die Darstellung vieler Ionischer Flüssigkeiten erfolgt über einen direkten Synthe-
seweg, in dem durch die Alkylierung von Aminen oder Phosphanen gleichzeitig das Alkylkation
sowie das Anion erhalten werden. Alternative Routen über Ionentausch der Alkylierungspro-
dukte mit Säuren oder Reaktionen mit Metallsalzen liefern ebenfalls eine Bandbreite an unter-
schiedlichen Kation-Anion Kombinationen.[142]
Abbildung 2.25: Strukturen der wichtigsten Kationen ionischer Flüssigkeiten.[142]
Die mit am häufigsten verwendeten Kationen sind alkylierte Imidazolium- sowie Pyridinium-
Ionen (Abbidung 2.25).[143] Als Anionen werden u.a. Triflate (CF3SO
−
3
), Chloride (Cl−, AlCl−
4
,
AlEtCl−
3
), Fluoride (BF−
4
, PF−
6
), Nitrate oder Dicyanamid eingesetzt. Die Schmelzpunkte der Io-
nischen Flüssigkeiten können über die Kombination der Kationen und Anionen beeinflusst wer-
den. Generell weisen ILs mit kleinen Kationen, die über eine gute Ladungsverteilung verfügen,
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niedrige Schmelzpunkte auf.[142] Neben dem Schmelzpunkt werden ebenfalls die Dichte so-
wie die thermische Stabilität[144] der Ionischen Flüssigkeiten über die Kationen und Anionen
bestimmt. Die Zersetzungstemperaturen variieren dabei in einem Bereich zwischen 80°C für
einfache Trialkylammonium-basierte ILs bis zu 400°C für [EMIM][(CF3SO2)2N] .
[142, 145] Durch
Einbringen funktioneller Gruppen in die Seitenketten können die physikalischen und chemi-
schen Eigenschaften von Ionischen Flüssigkeiten für bestimmte Anwendungen gezielt gesteuert
werden. Diese sogenannten „task-specific“ Ionischen Flüssigkeiten werden z. B. als Liganden für
Übergangsmetallkatalysierte Kupplungsreaktionen oder als Linker in der Mehrphasenkatalyse
zur Hydroformylierung eingesetzt.[146] Die Synthese chiraler, lumineszierender oder magneti-
scher Ionischer Flüssigkeiten wird ebenfalls in der Literatur beschrieben.[146]
Aufgrund ihres niedrigen Dampfdrucks ersetzen Ionische Flüssigkeiten als sogenannte „Green
Solvents“ zunehmend flüchtige organische Lösungsmittel. Nach ZHANG et al.[147] ist der Begriff
„Green Solvents“ insofern ungenügend, da bei der Produktion Ionischer Flüssigkeiten große
Mengen an organischen Lösungsmitteln verwendet werden und die Emissionen von flüchtigen,
organischen Komponenten, die später durch den Einsatz von ILs als Lösungsmittel wegfallen,
nur an einen früheren Zeitpunkt im Herstellprozess verschoben werden.[148] ZHANG et al. un-
tersuchten den Einfluss der Synthese von [BMIM][BF4] auf unterschiedliche Umweltaspekte
wie die globale Erderwärmung, die Zersetzung der Ozonschicht und die Ökotoxizität. In fast
allen Bereichen schneidet die Produktion von [BMIM][BF4] im Vergleich zur Gewinnung von
Benzol oder Aceton deutlich schlechter ab. Der schädliche Einfluss korreliert dabei mit der zu-
nehmenden Komplexität des Syntheseweges ausgehend von den Edukten bis hin zum veredelten
Endprodukt.[147]
2.4.1 Anwendung in der Heterogenen Katalyse
Ionische Flüssigkeiten werden in der Katalyse als Lösungsmittel, Additive, Stabilisatoren für
Nanopartikel oder zur Beschichtung von Katalysatoren eingesetzt. Generell können mit Ioni-
schen Flüssigkeiten Konzepte der homogenen sowie der heterogenen Katalyse umgesetzt und
gleichzeitig die Vorteile beider Varianten ausgenutzt werden, wie z. B. milde Reaktionsbedingun-
gen, hohe Selektivitäten und eine einfache Abtrennung des Katalysators.[11] In der heterogenen
Katalyse haben sich zwei unterschiedliche Konzepte etabliert: SILP-[149, 150] (supported ionic
liquid phase) und SCILL-Katalysatoren[8] (solid catalyst with an ionic liquid layer) (siehe Abbil-
dung 2.26).
In SILP-Katalysatoren werden (Organo-)Metallkomplexe in einer Ionischen Flüssigkeit gelöst
und auf einen inerten, porösen Träger (SiO2, Al2O3 etc.) immobilisiert. Das Aktivzentrum ist das
Metallzentrum des homogenen Komplexes. Bei SCILL-Katalysatoren werden geträgerte Metall-
katalysatoren, in denen bereits eine reduzierte Metallspezies auf dem Trägermaterial aufge-
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Abbildung 2.26: Schematische Darstellung des IL-Films in SILP- (links) und SCILL-Katalysatoren
(rechts).[9]
bracht wurde, mit einer Ionischen Flüssigkeit getränkt. Dabei können co-katalytische Effekte
der Ionischen Flüssigeit das Metall elektronisch beeinflussen sowie unterschiedliche Löslichkei-
ten der Edukte und der Produkte im IL-Film die Aktivität und Selektivität der Katalysatoren
verändern.[8]
Die Anwendung von SILP-Katalysatoren wurde von WASSERSCHEID et al. intensiv in der Hydro-
formylierung von Propylen[149, 151] sowie der Carbonylierung von Methanol zu Essigsäure[152]
untersucht. Die erste Anwendung von SCILL-Katalysatoren erfolgte in der Hydrierung von
Cyclooctadien von KERNCHEN et al. an einem mit bis zu 50 wt.% IL beschichteten Ni/SiO2
Katalysator.[8] Im Vergleich zu unbeschichteten Katalysatoren unterliegen SILP- als auch SCILL-
Katalysatoren einer signifikanten Stofftransportlimitierung, die generell zu einem Aktivitäts-
rückgang führt, der in erster Linie vom Porenfüllgrad α und damit von der Schichtdicke des
Flüssigkeitsfilms abhängt (Gleichung (7) und (8)).[8]
α=
VIL
VPore,0
(7)
sIL-Film =
dPore,0 (1−
p
1−α)
2
(8)
Nach KERNCHEN et al. kann der Einfluss der Stofftransportlimitierung auf die Reaktionsraten
bei kleinen Porenfüllgraden vernachlässigt werden, solange die Poren noch nicht vollständig
mit der Ionischen Flüssigkeit gefüllt sind. Allerdings zeigen die Hydrieruntersuchungen von
Cyclooctadien auch, dass für eine komplette Beschichtung der inneren Katalysatoroberfläche
mit Ionischer Flüssigkeit bereits ein Porenfüllgrad von 10% ausreicht.[8]
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ARRAS et al. haben intensiv verschiedene Ionische Flüssigkeiten als Selektivitätspromotoren in
der Citralhydrierung an Pd/SiO2-Katalysatoren untersucht.
[153–156] Dabei wurden die ILs als
Additiv, Lösungsmittel oder als SCILL-Katalysator eingesetzt.[9] Unter den verwendeten Ioni-
schen Flüssigkeiten zeigten ILs unabhängig vom Kation aber jeweils mit einem Dicyanamid-
anion [DCA]− die höchsten Selektivitäten bezüglich der Hydrierung zu Citronellal. An mit
[BMIM][DCA] imprägnierten Pd/C-Katalysatoren ist bei einer IL-Beladung von 50 wt.% eine
vollständige Umsetzung von Citral zu Citronellal zu beobachten. Die Folgereaktion wird voll-
ständig unterbunden (Abbildung 2.27).[9] XAS-Messungen an den SCILL-Systemen zeigen, dass
die Pd-Pd-Koordinationszahl von 9.5 für den IL-freien Katalysator auf 7.7 für dicyanamidba-
sierte SCILL-Katalysatoren verringert wird, was die Autoren über eine mögliche Stabilisierung
der Partikelverteilung auf der Katalysatoroberfläche durch die Ionische Flüssigkeit erklären.[157]
Gleichzeitig kann in XPS-Untersuchungen eine Zunahme der Pd-Bindungsenergie beobachtet
werden, was auf die Bildung von oxidierten Pd-Spezies hindeutet, die teilweise durch Dicyan-
amidanionen komplexiert werden.
Abbildung 2.27: Netzwerk der Folgehydrierung von Citral zu Tetrahydrogeraniol.[9]
Die Anwendung Ionischer Flüssigkeiten im Bereich der Acetylenhydrierung wurde bisher nur
wenig erforscht. RUTA et al. untersuchten Ionische Flüssigkeiten als Stabilisatoren für Pd-
Nanopartikel.[10] Kohlenstoffnanofasern (carbon nanofibers, CNF), die mit gesinterten Metall-
fasern (sintered metal fibers, SMF) vernetzt wurden, wurden mit einer Ionischen Flüssigkeit
([BMIM][PF6]) imprägniert, die zusätzlich Pd-Nanopartikel enthielt. Diese SILP-Katalysatoren,
die treffender als SILCA-Katalysatoren (supported ionic liquid catalyst) zu bezeichnen sind,[153]
wurden unter stöchiometrischen H2/C2H2-Verhältnissen zwischen 70°C und 150°C getestet.
[10]
Die Aktivitätsmessungen zeigen bei moderaten Temperaturen von 100°C einen Acetylenumsatz
von 10%, bei einer konstanten Ethylenselektivität von ca. 60%. Als einziges Nebenprodukt wur-
de Ethan beobachtet. In ethylenreichen Feedströmen wurden ebenfalls keine Grünöle gebildet
und nur Ethan als Nebenprodukt erhalten. Die Löslichkeit der Kohlenwasserstoffe wird mit stei-
gender Temperatur verringert. Gleichzeitig ist die Löslichkeit von Acetylen in den IL-Filmen um
ein 10-faches höher als die von Ethylen, so dass ebenfalls ein Selektivitätsanstieg bei höheren
Temperaturen erzielt werden konnte.[10] LEE et al. untersuchten den Einsatz von Ionischen Flüs-
sigkeiten als Extraktionsmittel für die Abtrennung von Alkinen aus olefinischen Gasströmen.[20]
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Dabei fanden die Autoren, dass die Löslichkeiten von Acetylen und Propin in [DMIM][MeHPO3]
45-mal bzw. 20-mal größer sind als für Ethylen und Propylen. Erklärt wird dies über Wechsel-
wirkungen zwischen der basischen IL und aciden Wasserstoffatomen von Acetylen bzw. Propin.
Ein wichtiger großindustrieller Prozess, in dem Ionische Flüssigkeiten angewendet werden,
ist der BASIL-Prozess (biphasic acid scavenging utilizing ionic liquids) der BASF zur Herstel-
lung von Phosphinoxiden aus Dichlorphenylphosphin und einem Alkohol.[146] Wurden bisher
tertiäre Amine verwendet, die mit den bei der Reaktion frei werdenden Chloridionen feste or-
ganische Ammoniumchloride bilden, wird im BASIL-Verfahren 1-Methylimidazol als Additiv zu
den Edukten zugegben, so dass in situ eine Ionische Flüssigkeit entsteht, die leicht von der Pro-
duktmischung abgetrennt werden kann.
Die Auswahl der in dieser Arbeit verwendeten Ionischen Flüssigkeit [BMIM][DCA] beruht auf
den bisher in diesem Arbeitskreis durchgeführten Arbeiten zur Citralhydrierung und den hohen
Selektivitäten, die mit dieser IL erzielt werden konnten. Aufgrund der großen Löslichkeitsun-
terschiede von Acetylen und Ethylen in [DMIM][MeHPO3] wurde diese IL für die Präparation
eines zweiten SCILL-Systems ausgewählt.
Abbildung 2.28: Strukturen der in dieser Arbeit verwendeten Ionischen Flüssigkeiten
[BMIM][DCA] (links) und [DMIM][MeHPO3] (rechts).
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3 Experimentelles
3.1 Hochdurchsatzuntersuchungen
Für die Hochdurchsatzmessungen wurden hochgebrannte, gasdichte Monolithe aus Cordierit 410
mit einer Zelldichte von 72 cpsi (10x20 Kanäle) verwendet, die theoretisch eine Testung von
128 unterschiedlichen Katalysatorkombinationen in einer Katalysatorbibliothek erlauben. Die
Schichtdicke des γ-Al2O3 Washcoats betrug ca. 50 - 100 µm. Die Imprägnierung einzelner
Monolithkanäle mit den unterschiedlichen Precursorlösungen erfolgte nasschemisch nach ei-
ner pseudo-Incipient wetness Prozedur mit Hilfe eines Pipettierroboters. Die Reproduzierbarkeit
der einzelnen Aktivitätsmessungen wurde dahingehend untersucht, dass jeweils zwei einzelne
Kanäle unabhängig voneinander mit je einer Precursorlösung beschichtet wurden. Vier Mono-
lithkanäle blieben zu Kontrollzwecken unbeschichtet bzw. wurden nur mit Wasser getränkt. Um
zusätzlich den Einfluss der Katalysatorgeometrie zu verringern, wurden die einzelnen Kanäle
in einem sogenannten doppelten Schneckenmuster präpariert. Die Präparation und die Testung
der Monolithkatalysatoren erfolgte analog zu den Vorschriften, wie sie im Rahmen der Doktor-
arbeit von Dr.-Ing. Christian Breuer im Arbeitskreis Claus entwickelt und detailliert beschrieben
wurden.[158]
Abbildung 3.1: Unbeschichteter (links) sowie mit Washcoat beschichteter Monolith (rechts) für
die Hochdurchsatzmessung.
Die verwendeten Monolithe weisen eine Abmessung von 75x60x45 mm (HxBxT) auf, die Kan-
tenlänge der einzelnen Kanäle beträgt 2.5 mm. Der Steg zwischen den Kanälen ist 0.45 mm
breit.
3.1.1 Präparation einer Katalysatorbibliothek
Für die Katalysatorbibliothek wurden als Precursorverbindungen die jeweiligen Metallnitrate
verwendet. Ausgehend von 27 unterschiedlichen Precursorlösungen wurden 60 verschiedene
Lösungen für die Imprägnierung hergestellt. Die einzelnen Metallnitrate sind im Anhang B.1 in
Tabelle B.1 zu finden.
Mit Hilfe eines im Arbeitskreis Claus entwickelten VBA-Makros[158] für Microsoft Excel® wurden
die zur Einstellung der designierten Metallzusammensetzungen und Beladungen des γ-Al2O3
34
Washcoats benötigten Einwaagen an Metallsalzen ermittelt, in Reagenzgläsern vorgelegt und in
der entsprechenden Menge an destilliertem Wasser als Lösungsmittel (Anhang B.1 Tabelle B.2)
gelöst. Um das Bismutnitrat vollständig in Lösung zu bringen, mussten zusätzlich 18 Tropfen
konzentrierte Salpetersäure zugegeben werden. Anschließend wurden die Reagenzgläser in die
entsprechende Halterung der TECAN Miniprep® Pipettierrobotik platziert.
Für die Monolithbibliothek wurde von der gesamten 10x20-Kanalmatrix nur eine 8x16-
Kanalmatrix imprägniert. Zunächst wurden die Imprägnierlösungen mit Hilfe der Pipettierro-
botik, die über eine TECAN Gemini 2.0T M Software gesteuert wurde, mittels einer darin im-
plementierten Präparationsroutine in 96er-Mikrotiterplatten mit einem Volumen von je 1.1 mL
angesetzt. Dazu wurden bis zu drei unterschiedliche Precursorlösungen miteinander vermischt
und jeweils mit destilliertem Wasser auf ein Volumen von 700 µL aufgefüllt. Für die Imprägnie-
rung des Monolithen, der vorher bei 300°C für 3.5 h im Muffelofen an Luft getrocknet wurde,
musste dieser von unten mit einer Kalrezmatte abgedichtet werden um zu verhindern, dass
die sich in einem Kanal befindliche wässrige Lösung auf einen nebenliegenden Kanal übertritt.
Die einzelnen Monolithkanäle wurden nacheinander imprägniert. Pro Kanal wurden über ei-
ne Pipettierkapillare jeweils 300 µL Lösung dosiert und nach einer Kontaktzeit von 2 s wieder
abgesaugt. Eine schematische Darstellung der pseudo-Incipient Wetness Prozedur ist in Abbil-
dung 3.2 gezeigt. Wie eingangs erwähnt, wurden zu Reproduktionszwecken jeweils zwei Kanäle
eines Monolithen mit derselben Lösung imprägniert. Gleichzeitig konnten durch die Imprägnie-
rung in einem doppelten Schneckenmuster (DSM) Einflüsse der Katalysatorgeometrie bzw. der
Lage der jeweiligen Kanäle auf die Aktivitätsmessungen untersucht werden. In Abbildung 3.3 ist
die Katalysatoranordnung für die Katalysatorbibliothek 210390/3 gezeigt. In den vier Außen-
ecken a* bis d* befinden sich die Leerkanäle 1 (a*, c*) und 2 (b*, d*), die zu Kontrollzwecken
nur mit destilliertem Wasser imprägniert wurden. Die Kanäle #a bis #d sind Pt-Referenzen, die
mit einer Pt-Nitratlösung imprägniert wurden.
Um Löslichkeitsprobleme einzelner Metallsalze untereinander zu umgehen, wurden die ein-
zelnen Monolithkanäle in zwei Präparationsschritten imprägniert. Dies betraf alle Pd-haltigen
Katalysatoren. Hier wurde Pd entweder im 1. oder im 2. Präparationsschritt auf den Washcoat
aufgebracht. Die einzelnen Katalysatorverbindungen sowie die Präparationsreihenfolge sind im
Anhang B.1 in Tabelle B.3 angegeben.
Der Monolith wurde nach jedem Durchlauf für 5 Minuten in der Mikrowelle bei 300 W getrock-
net und anschließend 30 Minuten an der Luft abgekühlt. Dr.-Ing. Christian Breuer zeigte, dass
dies die beste Methode darstellte, um ein gleichmäßiges Verteilungsprofil der Metalle in den je-
weiligen Katalysatorkanälen zu erhalten.[158] Nach dem 2. Durchlauf wurde der Monolith über
Nacht im Exsikkator aufbewahrt und am nächsten Tag in einem Formierofen formiert. Zunächst
35
Abbildung 3.2: Pseudo-Incipient Wetness Imprägnierung einer Katalysatorbibliothek.[158]
Abbildung 3.3: Doppeltes Schneckenmuster und Kanalposition der einzelnen Precursor-
verbindungen[158] (links) und resultierender Monolith im DSM (rechts).
wurde der Monolith im Luftstrom (0.5 L/min Luft) von 25°C auf 400°C aufgeheizt (3.3 °C/min),
für 3:50 h bei dieser Temperatur calciniert und anschließend abgekühlt. Nach der Calcinierung
wurde der Monolith unter Wasserstoff (1.1 L/min H2) von 25°C auf 400°C aufgeheizt, für 4 h
bei 400°C (Heizrampe: 3.3 °C/min) reduziert und anschließend bei 500°C im Muffelofen an Luft
für 4 h konditioniert.
3.1.2 Aktivitätsmessungen im 128-fach Hochdurchsatzreaktor
Für die Aktivitätsmessungen wurde der Monolith in eine im Arbeitskreis Claus entwickelte 128-
fach Hochdurchsatzapparatur eingebaut und zunächst unter Formiergas (5 Vol.% H2 in N2) von
25°C auf 100°C aufgeheizt (0.4 °C/min) und für 1 h bei 100°C in situ reduziert und über Nacht
unter Wasserstoff auf 65°C bzw. 50°C abgekült. Integriert in die Hochdurchsatzapparatur ist eine
Sniffle SR50.20® Positioniereinrichtung von AMTEC Inc., die eine simultane Eduktgasdosierung
und Probenahme der Reaktionsgase gewährleistet (Abbildung 3.4).
Das sogenannte „channel-by-channel“ Hochdurchsatzscreening der Monolithbibliothek wurde
unter Normaldruck bei 65°C und 50°C durchgeführt. Als Eduktgas wurde kontinuierlich ein
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Abbildung 3.4: Exemplarische Darstellung der 3D Positioniereinrichtung in der Aktivitätsmes-
sung an einem einzelnen Monolithkanal.[158].
Gasgemisch von 1 Vol.% C2H2, 1 Vol.% C3H8, 1 Vol.% H2, 30 Vol.% C2H4 in Argon mit einer
Raumgeschwindigkeit von 7000 h−1 in einen einzelnen Kanal dosiert. Das Reaktionsgas wurde
über ein 6-Port-Ventil zunächst direkt ins Abgas geleitet. Nach 14.5 Minuten wurde das 6-Port-
Ventil so umgestellt, dass das Reaktionsgas für 0.5 Minuten durch eine Probeschleife ins Abgas
und anschließend zu einem online Gaschromatographen von Hewlett Packard (5890 Series II)
geleitet und analysiert wurde. Gleichzeitig steuerte die Positioniereinrichtung einen neuen Ka-
nal an. Für eine ausreichende Trennung der einzelnen Peaks im Gaschromatogramm wurde der
GC-Ofen während der Analyse von 60°C auf 200°C aufgeheizt (30 °C/min). Die Aufnahme der
Gaschromatogramme dauerte jeweils 9.5 Minuten. Anschließend wurde der GC-Ofen wieder
auf 60°C abgekühlt und nach insgesamt 14.5 Minuten wurde eine GC-Probe des aktuellen Mo-
nolithkanals gezogen, bevor wieder der nächste Kanal angesteuert wurde. Als Referenz für die
Umsatz- und Selektivitätsbestimmung wurden vor den Messungen der beschichteten Monolith-
kanäle 10 Leerkanäle außerhalb der 8x16-Kanalmatrix gemessen.
3.2 Katalysatorpräparation
3.2.1 Scale-Up I: Bi- und trimetallische Trägerkatalysatoren
Bestimmung des Porenvolumens Für die Präparation der bi- und trimetallischen Trägerkataly-
satoren wurde ein α-Aluminiumoxid von CRI Catalyst Leuna GmbH als Trägermaterial verwen-
det. Der Träger wurde nach einer klassischen Incipient Wetness (IW) Methode imprägniert, in
der die Poren des Trägermaterials vollständig mit der Precursorlösung gefüllt werden. Dies hat
den Vorteil, dass die gewünschte Metallbeladung des Katalysators sehr genau eingestellt werden
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kann. Analog zu den Monolithkatalysatoren wurden als Precursorverbindungen ausschließlich
die Metallnitrate verwendet.
Zunächst wurde das Porenvolumen des Trägermaterials bestimmt. Dazu wurden jeweils 1-2 g
Trägermaterial in eine Petrischale eingewogen und solange unter Rühren tropfenweise mit des-
tilliertem Wasser aus einer Eppendorfpipette versetzt, bis eine Anfeuchtung (incipient wetness)
der Trägeroberfläche zu erkennen war. Über Gleichung (9) kann aus der Katalysatormasse und
der benötigten Menge an Wasser das spezifische Porenvolumen des Trägermaterials bestimmt
werden.
VPore =
VH2O
mT
(9)
Im Rahmen dieser Arbeit wurden die Selektivitäts- und Umsatzergebnisse der Trägerkata-
lysatoren mit einem Pd-La/SiO2 Katalysator als Referenzsystem verglichen. In Tabelle 3.1 sind
alle stoffspezifischen Daten der verwendeten Trägermaterialien aufgelistet.
Tabelle 3.1: Trägermaterialien der verwendeten Katalysatoren.
Trägermaterial Firma LOT BET [m2/g] Porenvolumen [µL/g]
α-Al2O3 CRI Catalyst Leuna Y42643 14 534
SiO2 CRI Catalyst Leuna Y40978 183 1450
IW-Imprägnierung Ausgehend von der Präparationsroutine der Monolithbibliothek wurden die
Trägerkatalysatoren in zwei Präparationsschritten mit den Precursorlösungen getränkt. Dabei
wurde Pd immer im zweiten Imprägnierungsschritt auf den Träger aufgebracht. In Tabelle
3.2 sind die ausgewählten Katalysatoren für die Scale-Up Untersuchungen mit ihrer jeweili-
gen Präparationsreihenfolge aufgelistet. Die verwendeten Precursorverbindungen der einzelnen
Metalle, die genauen Bezeichnungen der Katalysatoren sowie die Zusammensetzung der ver-
wendeten Prüfgasgemische sind im Anhang B.6 Tabelle B.9 zu finden.
Es wurden jeweils 6 g Katalysator hergestellt. Dazu wurden die für die designierte Metallbe-
ladung benötigten Mengen an entsprechenden Nitratprecursoren eingewogen und in der für
die IW-Imprägnierung benötigten Menge an destilliertem Wasser gelöst. Anschließend wurden
die Precursorlösungen tropfenweise unter Rühren mit einer Eppendorfpipette auf den Träger
gegeben. Nach dem 1. Imprägnierungsschritt wurde der Katalysator analog zu der Monolithbi-
bliothek für 5 Minuten in der Mikrowelle bei 300 W getrocknet. Nach dem Abkühlen erfolgte
der 2. Imprägnierungsschritt. Der Katalysator wurde anschließend ebenfalls in der Mikrowel-
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le für 5 Minuten bei 300 W getrocknet. Anschließend wurde der Katalysator im Formierofen
von 25°C auf 400°C aufgeheizt und bei 400°C für 3:50 h (3.3 °C/min, 170 mL/min Luft) calci-
niert und abgekühlt. Nach der Calcinierung wurde der Monolith unter Wasserstoff von 25°C auf
400°C aufgeheizt und für 4 h bei 400°C (3.3 °C/min, 360 mL/min H2) reduziert. Während des
Abkühlens wurde bei einer Temperatur von ca. 80°C auf Stickstoff umgeschaltet (80 mL/min).
Nach der Reduktion wurden einige ausgewählte Katalysatoren bei 500°C im Muffelofen an Luft
für 4 h oxidativ vorbehandelt.
Tabelle 3.2: Ausgewählte Trägerkatalysatoren für die Scale-Up Untersuchungen.
Laufnummer Katalysator Durchlauf 1 Durchlauf 2
1 0.54 Pd Pd -
2 0.54 Pd 0.8 Ag Ag Pd
3 0.54 Pd 0.8 Ag 0.2 Mn Ag,Mn Pd
4 0.8 Pt Pt -
5 0.8 Pd 0.8 Pt Pt Pd
6 0.8 Pd 0.8 Pt 0.2 Bi Pt,Bi Pd
7 0.8 Pd 0.2 Er Er Pd
8 0.8 Pd 0.2 Eu Eu Pd
9 0.8 Pd 0.2 Y Y Pd
10 0.54 Pd 0.2 Y Y Pd
Referenz 1.0 Pd 1.3 La Pd La
Präparation des Pd-La/SiO2 Referenzkatalysators Die Präparation wurde in Anlehnung an die
Versuchsvorschrift von MOON et al.[159] durchgeführt. Zunächst wurde ein 1 wt.% Pd/SiO2 Kata-
lysator hergestellt, der anschließend über eine IW-Imprägnierung mit Lanthan beladen wurde.
Zunächst wurden 0.9017 g einer 6.56 wt.%-igen Pd(NH3)4(OH)2-Lösung in 50 mL destilliertem
Wasser in einem 100 mL Rundkolben vorgelegt. In diese Lösung wurden 4.9505 g SiO2 gegeben
und die Suspension für 18 h bei RT gerührt.
Die Lösung wurde abfiltriert, mit Wasser gewaschen und für 18 h bei 100°C im Ofen getrock-
net. Der Katalysator wurde auf 300°C aufgeheizt (3.3 °C/min) und für 2 h (170 mL/min Luft)
calciniert. Eine ICP-OES Untersuchung ergab einen Pd-Gehalt von 1.0 wt.%.
Für die Präparation von 2.5 g Pd-La/SiO2 wurden auf 2.4676 g Pd/SiO2 unter Rühren tropfen-
weise 4734 µL einer wässrigen La(NO3)3·6H2O Lösung gegeben. Der Katalysator wurde für 6 h
bei 100°C im Ofen getrocknet, im Formierofen bei 300°C für 2 h (25°C - 300°C, 3.3 °C/min,
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170 mL/min Luft) calciniert und anschließend bei 500°C für 2 h (25°C - 500°C, 3.3 °C/min, 360
mL/min H2) reduziert.
Abbildung 3.5: Pd-Trägerkatalysatoren mit unterschiedlichen Pd-Gehalten für die Aktivitätsmes-
sungen im Rohrreaktor.
3.2.2 Scale-Up II: Schalenkatalysatoren
Die Präparation der industriellen Schalenkatalysatoren wurde von CRI Catalyst Leuna GmbH
in Leuna durchgeführt. Die industriellen Schalenkatalysatoren bestehen aus zylindrischen Pel-
lets mit einer Höhe und Breite von je 4.5 mm. Als Trägermaterial wurde ein α-Aluminiumoxid
verwendet. Die katalytisch aktive Schicht der untersuchten Schalenkatalysatoren betrug ca. 200-
300 µm. Die im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Schalenkatalysatoren sind in der folgenden
Tabelle aufgelistet.
Tabelle 3.3: Untersuchte Pd- und Pt-haltige Schalenkatalysatoren.
Bezeichnung 1. Metall [wt.%] 2. Metall [wt.%] 3. Metall [wt.%]
Y41719 Pd 0.035 Ag 0.015 - -
Y43136 Pd 0.035 Ag 0.035 Mn 0.00875
Y43137 Pd 0.035 Ag 0.052 Mn 0.013
Y43138 Pd 0.035 Pt 0.052 Bi 0.013
Y43139 Pd 0.035 Pt 0.035 Bi 0.00875
Y43140 Pt 0.035 La 0.035 Er 0.035
Y43141 Pt 0.035 Ca 0.00875 Mg 0.00875
Y43019 Pd 0.035 Y 0.00875 - -
Y43020 Pd 0.035 Y 0.0175 - -
Y43021 Pd 0.035 Eu 0.00875 - -
Y43022 Pd 0.035 Eu 0.0175 - -
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Abbildung 3.6: Zylindrische, industrielle Schalenkatalysatoren für die tail-end Hydrierung von
Acetylen (links) und aufgeschnittener Schalenkatalysator (rechts).
3.2.3 SCILL-Katalysatoren
Für die Präparation der SCILL-Katalysatoren wurden zwei unterschiedliche zylindrische
Pd-Ag-Schalenkatalysatoren von CRI Catalyst Leuna GmbH verwendet und mit 1-Butyl-3-
Methyl-Imidazolium Dicyanamid [BMIM][DCA] bzw. 1,3-Dimethyl-Imidazolium Methylphos-
phit [DMIM] [MeHPO3] beschichtet. Bei den Schalenkatalysatoren Y41719 und Y41704 handelt
es sich um Pd-Ag-Katalysatoren, die in der tail-end Hydrierung angewendet werden. Die unter-
schiedlichen Chargennummern sind darauf zurückzuführen, dass es sich bei Y41719 um eine
Mischung von drei Chargen des tail-end Katalysators aus der Doktorarbeit von Axel Pachulski
handelt. Bei Y41704 handelt es sich nur um eine Charge. Der Katalysator Y41735 besitzt eine
deutlich höhere Ag-Beladung und wird normalerweise für front-end Hydrierungen eingesetzt
(siehe Tabelle 3.4).
Tabelle 3.4: Untersuchte Pd-Ag-SCILL-Katalysatoren.
Katalysatorbezeichnung 1. Metall [wt.%] 2. Metall [wt.%]
Y41719 Pd 0.036 Ag 0.015
Y41704 Pd 0.036 Ag 0.015
Y41735 Pd 0.035 Ag 0.079
Im Rahmen dieser Arbeit wurden zwei Ansätze für die Präparation der SCILL-Katalysatoren ge-
wählt.
IW-Imprägnierung Zur katalytischen Testung der SCILL-Katalysatoren in einem Temperaturbe-
reich zwischen 40°C und 70°C wurden jeweils 13 Pellets der Pd-Ag-Schalenkatalysatoren mittels
Incipient Wetness Imprägnierung mit unterschiedlichen Beladungen an Ionischen Flüssigkei-
ten beschichtet. Dazu wurde zunächst das Porenvolumen des Schalenkatalysators nach der in
Abschnitt 3.2.1 beschriebenen Methode bestimmt. Für die IW-Imprägnierung wurden die bei-
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den Ionischen Flüssigkeiten in einer dem Porenvolumen entsprechenden Menge an Aceton bzw.
Ethanol gelöst und tropfenweise unter Rühren auf die Katalysatorpellets aufgebracht. Die so
präparierten SCILL-Katalysatoren wurden über Nacht bei RT getrocknet und anschließend im
Monolinereaktor MR5 getestet. Der Einfluss von IL-Beladungen zwischen 0.01 und 0.1 gIL/gKat
auf die Katalysatoraktivität wurde untersucht.
Gusstränkung Für die Aufnahme von Selektivitäts-Umsatz-Diagrammen bei einer konstanten
Reaktortemperatur von 40°C wurden jeweils 50 g der Pd-Ag-Schalenkatalysatoren mit IL-
Beladungen zwischen 0.01 und 0.1 gIL/gKat über eine Gusstränkung imprägniert. Die Kataly-
satorpellets wurden in einen Plastikbehälter gegeben, der mit Hilfe eines KPG-Rührer-Motors
in einem Winkel von ca. 45° rotiert wurde. Die Ionischen Flüssigkeiten [BMIM][DCA] und
[DMIM][MeHPO3] wurden in einer dem Porenvolumen entsprechenden Menge Aceton bzw.
Ethanol gelöst und langsam über die rotierenden Katalysatorpellets gegossen. Die so präparier-
ten SCILL-Katalysatoren wurden über Nacht im Abzug getrocknet und anschließend analog zu
den unbeschichteten Schalenkatalysatoren aus Abschnitt 3.3.2 im Mehrbettrohrreaktor MR4 ge-
testet.
3.3 Katalysatortestung
3.3.1 Aktivitätsmessung im Rohreaktor MR3
Das Fließbild für den Katalysatorteststand ist in Abbildung 3.7 gezeigt. Die Dosierung der Ana-
lysengase erfolgte über zwei Mass Flow Controler (MFC) für Argon bzw. Wasserstoff und das
Prüfgasgemisch. Die Produktgase wurden online in einem Gaschromatographen analysiert und
mit einem Integrator ausgewertet.
Die eigentlichen Aktivitätsmessungen an den Trägerkatalysatoren wurden in einem doppelwan-
digen Rohrreaktor aus Edelstahl durchgeführt (siehe Abbildung 3.8). Der Innendurchmesser des
Rohrreaktors betrug 10.1 mm, die maximale Schütthöhe 97 mm. Auf ein Edelstahlnetz wurde
zunächst Glaswolle platziert und dann der Katalysator gegeben. Die Schütthöhe des Katalysa-
tors variierte je nach Einwaage zwischen 0.5 und 1.0 cm. Um eine gleichmäßige Durchströ-
mung des Katalysatorbetts zu gewährleisten und das Prüfgas bereits vor Erreichen der Kata-
lysatorschicht auf Reaktionstemperatur aufzuheizen, wurde auf den Katalysator zusätzlich eine
Schicht α-Aluminiumoxid gegeben. Der Reaktor wurde über einen Thermostaten bis max. 100°C
aufgeheizt. Als Heizmittel wurde eine Rotitherm® K+H Mischung von Roth verwendet. Die Lei-
tungen vom Reaktor bis zum Gaschromatographen wurden elektrisch mit einer Heizschnur auf
80°C temperiert.
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Abbildung 3.7: RI-Fließbild für die Gasphasenhydrierung von Acetylen unter tail-end
Bedingungen.
Die Steuerung des Katalysatorteststandes erfolgte über ein VBA-Makro für Visual Basics 6.0.
Dieses Makro ermöglichte eine nahezu vollständige Automatisierung der Aktivitätsmessungen.
Gleichzeitig wurden alle GC-Daten erfasst und abgespeichert. Die GC-Daten wurden mit einem
Integrator C-R5A von Shimadzu ausgwertet und an den Steuerrechner übermittelt. Die Parame-
ter des Integrators sind im Anhang B.6 Tabelle B.10 zu finden.
Vor den katalytischen Messungen wurde der Katalysator zunächst in situ im Rohrreaktor bei
100°C reduziert (Heizrampe: 1 °C/min, 1 h, 50 mL/min H2) und unter Wasserstoffatmosphä-
re auf 40°C abgekühlt. Während des Abkühlens wurde über den Bypass das Prüfgasgemisch
(1 Vol.% C2H2, 1 Vol.% C3H8, 1 Vol.% H2, 30 Vol.% C2H4 in Argon) geleitet (96 mL/min) und
3 Referenzgaschromatogramme aufgenommen. Anschließend wurde das Prüfgasgemisch durch
den Reaktor geleitet und der Druck auf 10 bar erhöht. Bei Erreichen des Betriebsdrucks wur-
den die Aktivätsmessungen gestartet (t = 0 min). Das Reaktionsgas wurde zunächst über ein
6-Port-Ventil in den Abgasstrom geleitet. Nach 15 Minuten wurde das den Reaktor verlassende
Gasgemisch über das 6-Port-Ventil in den Gaschromatographen injiziert. Die Probeschleife des
Ventils wurde für 0.5 Minuten mit dem Reaktionsgas gespült, welches dann mit dem Träger-
gas Helium in die GC geschleust wurde. Um eine optimale Trennung der einzelnen Peaks im
Gaschromatogramm zu gewährleisten, wurde der GC-Ofen während der Analyse von 60°C auf
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Abbildung 3.8: Rohrreaktor MR3 für Aktivitätsmessungen an Pd-Trägerkatalysatoren.
200°C aufgeheizt (30°C/min). Die Aufnahme der Gaschromatogramme wurde nach jeweils 9.5
Minuten gestoppt und der GC-Ofen wieder auf 60°C abgekült. Nach insgesamt 14.5 Minuten
wurde das Reaktionsgas wieder über die Probeschleife des 6-Port-Ventils zunächst in den Ab-
gasstrom dosiert und nach weiteren 0.5 Minuten in die GC injiziert und eine weitere Messung
durchgeführt.
Die Aktivitätsmessungen an den Trägerkatalysatoren wurden zwischen 40°C und 80°C bei
einem konstanten Volumenstrom durchgeführt. Bei der Aufnahme von Selektivitäts-Umsatz-
Diagrammen (S-X-Diagramme) wurde die Temperatur konstant gehalten und der Umsatz als
Funktion einer modifizierten Verweilzeit, des sogenannten W/F0C2H2-Verhältnisses (Verhältnis
von Katalysatormasse zum Eingangsstoffmengenstrom Acetylen), d.h. entweder über die ein-
gewogene Katalysatormasse oder über den Volumenstrom an Prüfgas eingestellt.
3.3.2 Aktivitätsmessungen im Rohrreaktor MR4
Die Scale-Up Untersuchungen an Schalenkatalysatoren und an SCILL-Katalysatoren wurden in
einem Mehrbettrohrreaktor aus Edelstahl mit einem Außendurchmesser von 25.4 mm und ei-
nem Innendurchmesser von ca. 23 mm durchgeführt (Abbildung 3.9). Die Schütthöhe betrug
ungefähr 15 cm. Fünf Katalysatorschichten mit jeweils 12 Pellets wurden durch eine Schicht von
5 g α-Aluminiumoxid voneinander getrennt. In der letzten Aluminiumoxidschicht wurden 10 g
eingewogen.
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Abbildung 3.9: Rohrreaktor MR4 für Aktivitätsmessungen an Schalenkatalysatoren.
Die Aktivitätsmessungen an den Schalenkatalysatoren wurden analog zu den Trägerkatalysa-
toren durchgeführt. Vor jeder Messung wurde der Reaktor bei einer Temperatur von 40°C für
5 Minuten mit Stickstoff (100 mL/min) gespült und ein Drucktest unter Wasserstoff (100%,
167 mL/min) bei 7 bar durchgeführt. Anschließend wurde der Katalysator in situ im Rohrreak-
tor bei 100°C für 1 h (40°C - 100°C, 1 °C/min) reduziert.
3.3.3 Aktivitätsmessungen im Rohrreaktor MR5
Um den Einfluss unterschiedlicher Beladungen an Ionischen Flüssigkeiten auf die Aktivität und
Selektivität der Schalenkatalysatoren in einem Temperaturbereich zwischen 40°C und 80°C zu
untersuchen, wurden jeweils 13 Katalysatorpellets in einen sogenannten Monolinereaktor (In-
nendurchmesser = 6 mm, Außendurchmesser = 8 mm) abwechselnd mit Glasperlen von 2.5
bis 3 mm Durchmesser aufgereiht (Abbildung 3.10).
Analog zu den Messungen im Rohreaktor MR3 und MR4 wurde der Monolinereaktor mit einem
Thermostaten beheizt. Die Heizflüssigkeit wurde auch hier im Gegenstrom durch den Heizman-
tel geführt. Für die Temperatursteuerung wurde das Thermoelement von unten durch eine Tef-
lonführung im Reaktor platziert. Die SCILL-Katalysatoren wurden vor den Aktivitätsmessungen
in situ für eine Stunde bei 100°C (1 °C/min, 50 mL/min) reduziert. Während des Abkühlens auf
40°C wurden über den Bypass Referenzchromatogramme aufgenommen. Nach jeweils 5 Mes-
sungen (60 Minuten TOS) wurde die Reaktortemperatur um jeweils 10°C erhöht (1 °C/min).
Das Temperaturprofil der Aktivitätsmessungen ist in Abbildung 3.10 gezeigt.
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Abbildung 3.10: Detailansicht der Katalysatoranordnung im Monolinereaktor (links) und Tem-
peraturprofil der Katalysatortestung im Monolinereaktor (rechts).
3.4 Umsatz- und Selektivitätsberechnung
Für die Berechnung der Acetylenumsätze sowie der Selektivitäten zu Ethylen, Ethan und den
C4-Kohlenwasserstoffen wurden zunächst folgende Reaktionen angenommen:
C2H2+H2
Pd
GGGGGGA C2H4 (10)
C2H4+H2
Pd
GGGGGGA C2H6 (11)
(12)
2C2H2+ 2H2
Pd
GGGGGGA 1-Buten (13)
2C2H2+ 2H2
Pd
GGGGGGA trans-2-Buten (14)
2C2H2+ 2H2
Pd
GGGGGGA cis-2-Buten (15)
2C2H2+H2
Pd
GGGGGGA 1,3-Butadien. (16)
Die allgemeine Umsatzdefinition für Acetylen lautet:
XC2H2 =
(n˙0C2H2
− n˙C2H2)
n˙0C2H2
. (17)
Da durch den hohen Ethylenüberschuss kleine Änderungen in der Ethylenmenge nicht mit
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ausreichender Genauigkeit aufgelöst werden konnten, musste die Ethylenselektivität über die
gebildeten Nebenprodukte Ethan und C4-Kohlenwasserstoffe bestimmt werden:
SC2H4 =
n˙C2H4 − n˙0C2H4
(n˙0C2H2
− n˙C2H2)
·
νC2H2
νC2H4
(18)
und somit
SC2H4 =
(n˙0C2H2
− n˙C2H2)− (n˙C2H6 − n˙0C2H6)− 2 (n˙C4 − n˙
0
C4
)
(n˙0C2H2
− n˙C2H2)
·
νC2H2
νC2H4
. (19)
Die Selektivitäten zu Ethan und den Butenen ist durch
SC2H6 =
n˙C2H6 − n˙0C2H6
(n˙0C2H2
− n˙C2H2)
·
νC2H2
νC2H6
(20)
und
SC4 =
n˙C4 − n˙0C4
(n˙0C2H2
− n˙C2H2)
·
νC2H2
νC4
mit νC2H2= 2, νC4= 1 (21)
gegeben. Aufgrund der sehr kleinen Peakflächen der C4-Kohlenwasserstoffe musste ein rela-
tiv hoher Verstärkungsfaktor des Gaschromatographen gewählt werden, was dazu führte, dass
der Ethylenpeak nicht mehr vollständig vom Integrator erfasst und korrekt integriert wurde.
Somit konnte die Fläche des Ethylenpeaks sowohl für die Bypassmessungen als auch in den
Aktivitätsmessungen nicht für die Selektivitätsberechnungen berücksichtigt werden. Für die
Auswertung der GC-Messungen mussten alle Peakflächen auf den internen Standard Propan
bezogen werden. Dabei wurde angenommen, dass sich die Fläche von Propan während der
Aktivitätsmessungen nicht ändert. Ein weiterer Korrekturfaktor für die Propanfläche wurde ein-
geführt, mit dem die Fläche des Propanpeaks nach der Aktivitätsmessung auf die Fläche der
Bypassmessung angeglichen wird:
K f Prop =
F E
By
Prop
F EAMProp
. (22)
Durch Multiplikation der Propanfläche nach der Aktivitätsmessung mit K f Prop und dem stoff-
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mengenspezifischen Korrekturfaktor wird die richtige Propanfläche erhalten:
F EAMProp (korr) = F E
AM
Prop · K f Prop · s f nProp/Ey = F E
By
Prop · s f nProp/Ey (23)
Die Peakflächen von Acetylen, Ethan und der C4-Kohlenwasserstoffe werden ebenfalls mit dem
Korrekturfaktor für Propan und den jeweiligen stoffmengenspezifischen Korrekturfaktoren mul-
tipliziert.
Für die Bestimmung des Acetylenumsatzes werden die entsprechenden, korrigierten Peakflä-
chen der Bypassmessung und der Aktivitätsmessung in die Formel der Umsatzdefinition einge-
setzt:
XC2H2 = 1−
F EAMC2H2
F E
By
C2H2
. (24)
Für die Berechnung der Ethylenselektivität muss zunächst die Abnahme an Acetylen bestimmt
werden, indem die Peakfläche des Acetylens nach der Aktivitätsmessung von der der Bypass-
messung abgezogen wird. Gleichzeitig muss die Zunahme der Neben- und Folgeprodukte (C4-
Kohlenwasserstoffe und Ethan) berechnet werde. Hierfür werden alle Peakflächen von Ethan
und der einzelnen C4-Kohlenwasserstoffe nach der Aktivitätsmessung aufsummiert und gegebe-
nenfalls von den Peakflächen der Bypassmessung abgezogen. Die Zunahme an Ethylen ergibt
sich dann aus der Differenz der Abnahme an Acetylen und der Zunhame der Neben- bzw. der
Folgeprodukte. Die Selektivität zu Ethylen berechnet sich wie folgt aus der Selektivitätsdefiniti-
on:
SEy =
Zunahme C2H4(F E)
Abnahme C2H2(F E)
. (25)
Analog dazu lassen sich aus den Flächendifferenzen die Selektivitäten und die Ausbeuten von
Ethylen, Ethan und der C4-Kohlenwasserstoffe bestimmen.
3.5 Katalysatorcharakterisierung
TPD/R Temperaturprogrammierte Reduktionsmessungen an den Trägerkatalysatoren wurden
ausschließlich an bei 500°C im Muffelofen oxidierten Katalysatoren in einem TPDRO 1100
Gerät von Thermo Fisher Scientific durchgeführt. Hierfür wurden ca. 200 mg fein gemörser-
tes Katalysatorpulver in ein Quarzglasrohr gefüllt, welches während der Messungen in einem
Ofen platziert wurde. Für die TPR-Messungen wurde der Katalysator bis 600°C unter 5.1 Vol.%
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H2 in Ar aufgeheizt (30°C - 600°C, 5 °C/min, 30 mL/min H2/Ar) und für 120 Minuten bei dieser
Temperatur gehalten.
H2-Chemisorption Die H2-Chemisorptionsmessungen an den Trägerkatalysatoren wurden
ebenfalls im TPDRO 1100 Gerät von Thermo Fisher Scientific durchgeführt. Zunächst wurde
der Katalysator bei einer Temperatur von 600°C (30°C - 600°C, 5 °C/min, 20 mL/min Ar) für
eine Stunde ausgeheizt und anschließend wieder abgekühlt. Danach wurde der Katalysator bei
600°C 10 Minuten reduziert (30°C - 600°C, 5 °C/min, 20 mL/min H2 (5%) in Ar). Im Anschluss
folgte eine TPD-Messung bei 600°C für eine Stunde (30°C - 600°C, 5 °C/min, 20 mL/min Ar).
Um die Bildung von Pd-Hydridspezies zu verringern, die zu einer erhöhten Wasserstoffaufnah-
me führen, wurden die Chemisorptionsmessungen bei 70°C mit 5.1 Vol.% H2 in Ar als Pulsgas
durchgeführt (20 mL/min Ar, V PS = 0.4729 mL, ∆tPuls = 15 min, t load = 5 min).
TEM TEM-Messungen an den Trägerkatalysatoren wurden an einem JEM-2000Ex von Joel bei ei-
ner Beschleunigungsspannung von 190 kV , einer Verstärkung von 100000 und einer Auflösung
von 0.2 nm durchgeführt. TEM-Aufnahmen an einem mit 0.025 wt.% [BMIM][DCA] beladenem
SCILL-Schalenkatalysator sowie dem Referenzsystem Y41719 wurden an einem JEM 2100F von
Joel mit Schottky FEG und einer Beschleunigungsspannung von 200 kV, einer Wellenlänge von
2,51 pm und einer Auflösung von 2.1 Angström durchgeführt.
In situ XPS In situ XPS-Messungen an den Pd-Ag-Schalen- und SCILL-Katalysatoren wurden in
Berlin am BESSY II mit monochromatischer Synchrotronstrahlung durchgeführt. Dazu wurden
von den zylindrischen Pellets jeweils die Deckel abgeschnitten und in der Probenhalterung plat-
ziert. Für XPS-Messungen an pulverförmigen SCILL-Katalysatoren wurden aus jeweils 30 mg
Katalysator Tabletten mit einem Durchmesser von 5 mm gepresst.
Es wurden Messungen bei RT unter UHV (4.13·10−7 mbar), in einer Wasserstoffatmosphäre
(0.5 mbar H2) bei 100°C und unter Reaktionsbedingungen (3 Vol.% C2H2, 3 Vol.% C3H8, 3 Vol.%
H2, in C2H4) bei 40°C durchgeführt. In allen Fällen wurden zunächst Übersichtsspektren zwi-
schen 0 eV und 900 eV und anschließend Sensitivitätsmessungen im eV-Bereich der jeweiligen
Elemente aufgenommen. Die Photonenenergie EPhoton wurde in einem Bereich zwischen 1100
eV und 325 eV variiert. Höhere Anregungsenergien der Photonen haben den Vorteil tiefer in
das zu untersuchende Material einzudringen und führen somit zu höheren Peakintensitäten.
Allerdings treten dabei auch verstärkt Auger- und Sekundärelektroneneffekte auf, die die ei-
gentlichen Peaks überlagern können.
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Abbildung 3.11: Experimenteller Aufbau der in situ XPS-Messung am BESSY II.
Abbildung 3.12: Probenhalterung in der XPS-Messzelle. Der Pfeil gibt exemplarisch die Richtung
des einfallenden Röntgenstrahls wieder. Senkrecht zur Probe ist der Detektor
angebracht.
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3.6 Mechanistische Untersuchungen
3.6.1 DRIFT-Spektroskopie
Die Aufnahme von in situ Spektren in diffuser Reflexion wurden an einem Equinox 55 Spek-
trometer von Bruker mit einem Harrick DRP XXX Zubehörsatz durchgeführt. Als IR-Quelle
diente ein Globar aus einer leitfähigen Siliciumcarbid-Keramik.[160] Der Wellenlängenbereich
der auf die Katalysatorprobe einfallenden IR-Strahlung wurde dabei mit Hilfe eines Michelson-
Interferometers eingestellt. Die Führung der reflektierten IR-Strahlung vom Probenraum zum
Detektor erfolgte über eine komplexe Spiegelanordnung nach Praying-Mantis.
Abbildung 3.13:Michelson-Interferometer (links) und Praying-Mantis-Spiegelsystem (rechts) für
die insitu DRIFTS-Messungen.[160].
Abbildung 3.14 zeigt eine patentierte Reaktionszelle[160, 161] mit ZnSe-Fenstern, welche die Auf-
nahme von DRIFT-Spektren unter Versuchsbedingungen (Reaktionsgas) in einem Temperatur-
bereich zwischen 40°C und 150°C ermöglicht. In dem Probenhalter der Reaktionszelle können
gleichzeitig eine Referenz und die Katalysatorprobe platziert und während der Messungen nach-
einander in den Strahlengang gebracht werden.
Der Katalysator und das Referenzmaterial KBr wurden fein gemörsert und in die jeweiligen Ver-
tiefungen des Probenalters gefüllt. Wichtig ist hierbei eine ebene und homogene Oberfläche des
Probenmaterials zu erzeugen. Der Probenhalter wurde durch die Reaktionszelle verschlossen
und diese dann zunächst bei RT mit Stickstoff gespült. Vor der Aufnahme der DRIFT-Spektren
wurde der Katalysator in situ reduziert. Dazu wurde die Reaktionszelle mit Wasserstoff gespült
und gleichzeitig auf 100°C aufgeheizt (1 °C/min, 10 mL/min). Nach 1 Stunde wurde die Zelle
auf 45°C abgekühlt und für weitere 15 Minuten mit N2 gespült.
Die Adsorptionsspektren wurden bei einer Temperatur von 45°C aufgenommen. Dabei wurde
für 70 Minuten CO ((1.3 Vol.% in N2, 10 mL/min), C2H2 (5 Vol.% in Ar, 5 mL/min) oder das Re-
aktionsgasgemisch (5 mL/min) durch die Reaktionszelle geleitet. Um später Schwingungsban-
den der Gasphasenmoleküle vom eigentlichen Adsorptionsspektrum der Probe zu subtrahieren,
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Abbildung 3.14: Harrick DRP XXX-Zubehörsatz (links) und Detailansicht auf den Probenhalter
(rechts) für die Referenz (weiß) und den Katalysator (dunkel).[162]
wurden vor jeder Messung des Katalysators DRIFT-Spektren der KBr-Referenz aufgenommen.
Die Differenzspektren der Adsorption wurden über die spektrometereigene OPUS-Software von
Bruker ausgewertet.
3.6.2 Mikrokalorimetrie
Die H2-Pulskalorimetrie wurde in einem Differential Scanning Calorimeter DSC 111 von Seta-
ram nach Tian-Calvet durchgeführt. In Abbildung 3.15 ist das Fließbild des Kalorimetermess-
stands gezeigt. Die Gasversorgung der Probe- und der Referenzzelle wurde über ein 4-Port- und
ein 6-Port-Ventil geregelt. Für die Pulskalorimetrie wurde Formiergas (5 Vol.% H2 in N2) ver-
wendet. Die jeweiligen Massenströme an Wasserstoff und Argon wurden über getrennte MFCs
eingestellt. Die Temperatursteuerung der Probenzelle und der Referenz erfolgte über die zuge-
hörige Software SETSOFT2000 von Setaram. Gleichzeitig wurde der Kalorimeterblock extern
über einen Kryostaten mit einer Glycol/Wasser-Mischung gekühlt.
Für jede Messung wurden ca. 86 mg Katalysatorpulver in ein Quarzglasrohr gefüllt, welches
anschließend im Probenhalter des Kalorimeterblocks platziert wurde. Als Referenz wurde ein
identisches, leeres Quarzglasrohr verwendet. Die Dichtigkeit des Kalorimetersetups wurde über
ein Massenspektrometer OmnistarT M QS422 von Pfeiffer überprüft.
Vor der Bestimmung von Adsorptionswärmen wurde der Katalysator in situ vorbehandelt. Zu-
nächst wurden beide Rohre von 30°C auf 200°C aufgeheizt. Gleichzeitig wurde für die in situ Re-
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Abbildung 3.15: RI-Fließbild des DSC 111 Mikrokalorimeters für die Bestimmung von
Adsorptionswärmen.
duktion der Katalysatorprobe ein Wasserstoff/Argon-Gemisch durch beide Rohre dosiert (11.7
mL/min H2, 17.6 mL/min Ar, 5 °C/min). Nach 2 Stunden bei 200°C wurde der Kalorimeter-
block auf 30°C abgekühlt und Argon (17.5 mL/min) durch die beiden Quarzglasrohre geleitet.
Beide Quarzrohre wurden auf 200°C aufgeheizt (5 °C/min) und anschließend für 30 Minuten
mit Argon gespült. Nach Abkühlen auf Raumtemperatur wurden sowohl die Probe als auch die
Referenz über Nacht mit Argon gespült (17.5 mL/min).
Die H2-Pulskalorimetrie wurde bei einer konstanten Reaktortemperatur von 70°C durchgeführt.
Als Trägergas wurde Argon (17.5 mL/min), als Pulsgas Formiergas (5% H2 in N2, 50 mL/min)
verwendet, welches kontinuierlich über einen MFC in die Probenschleife (63.3 µL) dosiert wur-
de. Je nach Stellung des 6-Port-Ventils wurde das Formiergas in den Abgasstrom geleitet oder als
Puls in das Kalorimeter. Über zwei Feinnadelventile konnte für beide Quarzglasrohre exakt der
gleiche Gasdurchfluss eingestellt werden. Die Zeit zwischen den einzelnen Pulsen betrug 20 Mi-
nuten (Laden der Probenschleife: 3 min, Spülen der Probenschleife mit Trägergas: 17 min). Die
Auswertung und die Integration der Pulse erfolgte mit der Steuerungssoftware SETSOFT2000.
Die Berechnung der molaren Adsorptionswärmen wurde in Excel durchgeführt.
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Abbildung 3.16: Ventilstellungen während der Pulskalorimetrie: Laden der Probeschleife mit
Pulsgas (links) und Injektion des Probeschleifevolumens auf die Katalysatorpro-
be (rechts).
54
4 Ergebnisse und Diskussion
4.1 Hochdurchsatzexperimente
Mit Hilfe von Hochdurchsatzexperimenten konnte innerhalb kürzester Zeit eine hohe Anzahl
unterschiedlicher Metallkombinationen für potentielle neue Katalysatoren für die Selektivhy-
drierung von Acetylen getestet und deren Umsatz- und Selektivitätsergebnisse beurteilt wer-
den. Die Auswahl der Metallkombinationen im Rahmen dieser Arbeit beschränkte sich auf
bi- und trimetallische Pd- und Pt-Systeme, die wie in Abschnitt 3.1.1 erläutert nasschemisch
präpariert wurden. In der Patentliteratur beschreiben MOON et al.[159] die Hydrierung von Ace-
tylen an Pd-X/SiO2-Katalysatoren (mit X = Ti, La, Nb). Vor allem die mit Niob promotierten
bimetallischen Katalysatoren zeigten im Vergleich zu monometallischen Pd-Katalysatoren einen
deutlichen Selektivitätsanstieg bezüglich Ethylen. Die La-promotierten Katalysatoren wiesen ei-
ne wesentlich geringere Desaktivierung durch Grünöle auf. LOWE et al.[163] untersuchten den
Einfluss von Drittmetallen auf die Aktivität und die Selektivität von Rh-In/Al2O3-Katalysatoren
in der Selektivhydrierung von Acetylen. Hier erwiesen sich vor allem die Elemente Eisen, Co-
balt, Ruthenium sowie die Seltenerdmetalle Dysprosium, Holmium, Ytterbium und Strontium
als selektivitätssteigernd. Die Auswahl der in dieser Arbeit verwendeten Drittmetalle wurde un-
ter Berücksichtigung der in den beiden Patenten beschriebenen Ergebnisse getroffen, um eine
Übertragbarkeit auf ein anderes in der Acetylenhydrierung etablierteres Katalysatorsystem zu
prüfen. Die Metallzusammensetzungen der 60 untersuchten Katalysatoren sind im Anhang B.1
in Tabelle B.3 zu finden.
Die gemittelten Umsätze der vier Leerkanäle betragen 20% (Leerkanäle 2 = *b,*d) bzw. 31%
(Leerkanäle 1 = *a, *c). Diese hohen Umsätze können darauf zurückgeführt werden, dass wäh-
rend der Imprägnierung der umliegenden Monolithkanäle die jeweilige Precursorlösung über
den Washcoat in die Leerkanäle gelaufen ist. Eine erhöhte Aktivität des γ-Al2O3 Washcoats
allein durch Imprägnierung mit destilliertem Wasser wird ausgeschlossen. Anhand von EDX-
Aufnahmen konnten im Washcoat der Leerkanäle *a und *b geringe Mengen Platin und Sil-
ber nachgewiesen werden. Eine quantitative Bestimmung der jeweiligen Metallmengen konnte
aufgrund der niedrigen Gehalte, die unterhalb der Nachweisgrenze lagen, nicht durchgeführt
werden. Im Anhang B.2 Abbildung B.1 sind die EDX-Daten der beiden Leerkanäle zu finden.
In den Abbildungen 4.1 bis 4.3 sind die über jeweils zwei Kanäle gemittelten Umsatzergebnis-
se der einzelnen Pt-, Pd-Pt- sowie Pd-haltigen Katalysatorzusammensetzungen der Monolith-
bibliothek M210390/3 nach einer Verweilzeit TOS = 15 min und einer Raumgeschwindigkeit
GHSV = 7000 h−1 bei 65°C gezeigt. Die Zahlen hinter den Elementen geben den jeweiligen
Metallgehalt in Gewichtsprozent (wt.%) wieder.
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Abbildung 4.1: Acetylenumsatz Pt-haltiger Katalysatoren bei 1 bar und 65°C im 128-fach
Hochdurchsatzreaktor.
Abbildung 4.2: Acetylenumsatz Pd-Pt-haltiger Katalysatoren bei 1 bar und 65°C im 128-fach
Hochdurchsatzreaktor.
In Abbildung 4.1 ist zu erkennen, dass für monometallische Pt-Katalysatoren mit steigender Pt-
Beladung von 0.4 wt.% auf 2.4 wt.% der Acetylenumsatz von 25% auf 34% ansteigt. Einzige
Ausnahme in dieser Reihe ist der Katalysator Pt1.6, der eine etwas geringe Aktivität als Pt1.2 be-
sitzt, dessen Fehler im Acetylenumsatz allerdings deutlich größer ist. Es zeigt sich ebenfalls, dass
mit Ausnahme von Ga0.2Cs0.2Pt0.8/γ-Al2O3 die trimetallischen Pt-Katalysatoren deutlich ge-
ringere Umsätze aufweisen als bimetallische Pt-Katalysatoren. Im Vergleich zu den Pd-haltigen
Katalysatorsystemen (Abbildung 4.2 und 4.3) weisen die Pd-freien bi- und trimetallischen Pla-
tinkatalysatoren niedrige Acetylenumsätze zwischen 22% und 49% auf. Bei den Pd-Pt-haltigen
Katalysatoren zeigen fast alle untersuchten Metallkombinationen Acetylenumsätze zwischen
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70% und 84%. Hohe Umsätze zwischen 79% und 83% werden ebenfalls von bimetallischen
Pd-Katalysatoren erreicht, die mit Seltenerdmetallen (Y, Er, Eu) promotiert wurden. Für die
Reihe der Pd-Katalyastoren ist besonders auffällig, dass alle mit Seltenerdmetallen promotier-
te Pd-Katalysatoren deutlich höhere Umsätze aufweisen als monometallische Pd-Katalysatoren
oder das Pd0.8Ag0.8 Referenzsystem. Der höchste Umsatz von 84% wird in der Reihe der Pd-
Pt-Systeme von Pt0.8Pd0.8Bi0.2/γ-Al2O3 erzielt.
Abbildung 4.3: Acetylenumsatz Pd-haltiger Katalysatoren bei 1 bar und 65°C im 128-fach
Hochdurchsatzreaktor.
Die Umsatzergebnisse der Hochdurchsatzmessungen können grob nach folgender Reihe sortiert
werden, wobei eine scharfe Abgrenzung zwischen den einzelnen Gruppen nur schwer zu ziehen
ist, da die Umsätze der einzelnen Systeme auch von den jeweiligen Metallgehalten abhängen:
Pd-X1 ≈ Pd-Pt-X1 > Pd ≈ Pd-Pt-X2 > Pd-Ag > Pt-X1-X2 (mit X1 = Er, Eu, Y, Bi, Ho, Ce und
X2 = Sc, Yb Hf, Zr, Mn, Dy, La, Tm, Ca, Mg, Ga, Gd).
Als Maß für den Fehler in den berechneten Acetylenumsätzen wurden die Standardabweichun-
gen für den jeweiligen Umsatzmittelwert bestimmt. Für die Leerkanäle werden mitσC2H2 = 11%
die höchsten Fehler im Acetylenumsatz erhalten, was auf in die Leerkanäle gelaufene Precur-
sorlösung zurückgeführt werden kann. Die Fehler im Acetylenumsatz für die Pt-Katalysatoren
liegen zwischen 1% und 10% und sind im Vergleich zu den Pd-Pt- und Pd-Systemen deutlich
größer. Gleicht man diese zusätzlich mit der Monolithgeometrie ab, so ist zu erkennen, dass ab
Spalte 8 und in den korrespondierenden Kanälen in den Spalten 1-7 die größten Abweichungen
beobachtet werden. Diese Abweichungen könnten zunächst auf einen Einfluss der Katalysator-
geometrie und somit der Lage der einzelnen Monolithkanäle hinweisen. Allerdings müssten
dazu die Gesamtflächen aller aufgenommenen 147 Gaschromatogramme konstant sein, da über
das Injektionssystem gleiche Massenströme des Prüfgases dosiert werden. Eine Betrachtung der
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Gesamtflächen zeigt aber, dass die Peakflächen für die Spalten 8-16 stark variieren (siehe An-
hang B.2 Abbildung B.2). Dies deutet darauf hin, dass die Monolithoberfläche Unebenheiten
aufweist, die dazu führten, dass während der Messungen der einzelnen Monolithkanäle diese
nicht vollständig von der ringförmigen Teflondichtung des Probenahmeventils abgedichtet wur-
den.
Die Ethylenselektivitäten aller gemessener Katalysatorsysteme der Hochdurchsatzuntersuchung
liegt zwischen 58% und 90%, wobei die höchsten Ethylenselektivitäten oberhalb 80% fast aus-
schließlich von Pd-freien Kataylsatoren erreicht werden konnten. Die einzige Ausnahme bildet
der Pd0.8Ag0.8/γ-Al2O3-Katalysator mit 81%. Die hohen Selektivitäten der Platinkatalysatoren
ist insofern bemerkenswert, da Platin als Aktivkomponente in der Acetylenhydrierung im Ver-
gleich zu anderen Metallen wie z. B. Rh oder Pd[40, 107] durchweg schlechtere Selektivitäten
zum gewünschten Zwischenprodukt Ethylen aufweist. Ähnliche Selektivitätsverhalten werden
auch in der Hydrierung von 1,3-Butadien zu 1-Buten an Edelmetallkatalysatoren beobachtet.
Im Verlgeich zu Palladium wird von Platin die Hydierung des Diens zu Butan begünstigt.[53]
In DFT-Rechnungen konnten VALCÁRCEL et al. zeigen, dass die Adsorptionsenergie von di-σ-
gebundenem 1-Buten an Pd(111) deutlich geringer ist als an Pt(111). Die bevorzugte pi-
gebundene Butenspezies an Pd(111) begünstigt zudem die Desorption des Alkens gegenüber
dessen Reaktion zum Alkan, so dass neben der thermodynamischen Kontrolle der Alkenselekti-
vität ebenfalls eine mechanistische Komponenten zum Tragen kommt.[46]
Abbildung 4.4: Ethylenselektivität Pt-haltiger Katalysatoren bei 1 bar und 65°C im 128-fach
Hochdurchsatzreaktor.
Abbildung 4.4 zeigt, dass die Systeme Eu0.2Pt0.8Mn0.2, Pt0.8Cs0.8Zr0.2 und La0.8Er0.8Pt0.8
mit 86%, 88% und 90% die höchsten Ethylenselektivitäten besitzen, gleichzeitig aber auch die
niedrigsten Acetylenumsätze zwischen 22% und 24% aufweisen. Analog dazu besitzen die Pla-
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tinkatalysatoren mit den höchsten Acetylenumsätzen die niedrigsten Ethylenselektivitäten. Im
Allgemeinen gilt für einfache Folgereaktionen A → B → C, dass mit steigendem Umsatz von
A die Selektivität des Zwischenprodukts B abnimmt und dieses ein Konzentrationsmaximum
durchläuft.[12] Damit können die Selektivitätsverläufe bei niedrigen und hohen Acetylenum-
sätzen erklärt werden. Worauf die sehr hohen Ethylenselektivitäten des Pt0.8Ca0.2Mg0.2 und
La0.8Er0.8Pt0.8 Katalysators zurückgeführt werden können, konnte in dieser Arbeit nicht ge-
klärt werden. Eine Vermutung ist, dass die Platinoberfläche durch partiell reduzierbare Oxide
(La2O3, Eu2O3, Er2O3) über einen SMSI-Effekt bedeckt wird und dadurch unselektive Adsorpti-
onszentren blockiert werden.
In Abbildung 4.5 sind die Ethylenselektivitäten der Pd-Pt-Katalysatoren dargestellt. Im Gegen-
satz zu den reinen Platinsystemen zeigen hier die Katalysatoren, welche die größten Acetylen-
umsätze besitzen, auch die höchsten Ethylenselektivitäten. Das System Pt0.8Pd0.8Bi0.2/γ-Al2O3
besitzt einen Acetylenumsatz von 84% sowie eine Ethylenselektivität von 76% und gehört da-
mit zu den aktivsten und selektivsten Katalysatoren, die Rahmen der Hochdurchsatzmessungen
getestet wurden.
Abbildung 4.5: Ethylenselektivität Pd-Pt-haltiger Katalysatoren bei 1 bar und 65°C im 128-fach
Hochdurchsatzreaktor.
Sehr hohe Ethylenselektivitäten zwischen 62% und 81% wurden auch für die Pt-freien Pd-
Katalysatoren erhalten, wobei die höchsten Selektivitäten von Pd-Ag-Katalysatoren erzielt wur-
den (siehe Abbildung 4.6). Dieses Ergebnis ist weniger überraschend, da vor allem Pd-Ag-
Systeme in der Literatur als „state-of-the-art“ für die Acetylenhydrierung gelten.[3, 164] In Über-
einstimmung mit der Literatur besitzt der Ga0.2Pd0.8/γ-Al2O3-Katalysator ebenfalls eine hohe
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Abbildung 4.6: Ethylenselektivität Pd-haltiger Katalysatoren bei 1 bar und 65°C im 128-fach
Hochdurchsatzreaktor.
Ethylenselektivität bei gleichzeitig hohem Acetylenumsatz.[6] Hier ergibt sich im Vergleich zu
den Intermetallischen Phasen der Vorteil, dass Ga0.2Pd0.8/γ-Al2O3 nasschemisch präpariert
wurde und keine Festkörpersynthese unter Argonatmosphäre nötig ist.[140]
Für drei unterschiedliche Pd-Pt-Katalysatorsysteme wurde der Einfluss der Imprägnierungs-
reihenfolge der einzelnen Metalle auf die Aktivität sowie die Selektivität untersucht. Für
die Katalysatoren Pd0.8Pt1.6 und Pt1.6Pd0.8 wurde im 1. Imprägnierungsschritt der Wash-
coat der Monolithkanäle 23 und 26 zunächst mit Pd bzw. Pt beschichtet, im 2. Imprägnie-
rungsschritt nach dem Trocknen in der Mikrowelle anschließend mit Pt bzw. Pd. Die Syste-
me Pt0.8Pd0.8Tm0.2 und Pd0.8Pt0.8Tm0.2 (Kanäle 25 und 29) sowie Pt0.8Pd0.8Eu0.2 und
Pd0.8Pt0.8Eu0.2 (Kanäle 40 und 46) wurden ebenfalls in unterschiedlicher Reihenfolge mit
den jeweiligen Metallen imprägniert (siehe Anhang B.1 Tabelle B.3). Betrachtet man zunächst
das System Pd0.8Pt1.6 und Pt1.6Pd0.8, erkennt man, dass der Acetylenumsatz unter identi-
schen Versuchsbedingungen für Pd0.8Pt1.6/γ-Al2O3 68%, der für Pt1.6Pd0.8/γ-Al2O3 73% be-
trägt. Die Ethylenselektivität wird durch die Präparationsreihenfolge kaum beeinflusst (66%
bzw. 67%). Aufgrund der Unebenheiten der Monolithkanäle müssen aber für einen validen Ver-
gleich der Umsätze und der Ethylenselektivitäten die Standardabweichungen der jeweiligen
Kanäle um den Mittelwert für den Umsatz und die Selektivität mit berücksichtigt werden. Die-
se sind als Fehlerbalken in den jeweilgen Umsatz- und Selektivitätsdiagrammen abgebildet. Im
Rahmen der Messgenauigkeit kann ein Einfluss der Imprägnierungsreihenfolge für die Aktivität
und die Selektivität ausgeschlossen werden.
Ein ähnliches Bild zeichnet sich für die beiden anderen untersuchten Systeme ab. Die Standard-
abweichungen im Umsatz und in der Ethylenselektivität sind für alle Kanäle deutlich größer als
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die jeweiligen Umsatz- und Selektivitätsunterschiede, so dass auch hier nicht nachgewiesen wer-
den kann, dass die Reihenfolge der Metallimprägnierung unter den in dieser Arbeit verwende-
ten Versuchsbedingungen der Hochdurchsatzmessung einen Einfluss auf die Katalysatorperfor-
mance hat.
In den nachfolgenden Tabellen 4.1 und 4.2 sind die Ethan- und C4-Selektivitäten aller Kata-
lysatoren aufgelistet. Im Vergleich zu den Pd- und Pd-Pt-Systemen besitzen die Platinkatalysa-
toren höhere Ethanselektivitäten, weisen allerdings deutlich geringere Mengen an gebildeten
C4-Kohlenwasserstoffen auf. Bereits 1964 konnte WEBB zeigen, dass bei der Hydrierung von Di-
metylacetylen an Edelmetallen der Gruppe VIIIB Isomerisierungsreaktionen zu cis-2-Buten für
die Metalle der 3. Reihe (Os, Ir, Pt) deutlich geringer sind als für Ruthenium, Rhodium und
Palladium.[7, 165] Die Selektivität der 1,3-Butadien Bildung nimmt ebenfalls von der 2. zur 3.
Reihe ab. Untersuchungen zur Acetylenhydrierung an den Platinmetallen ergab für die Olefin-
selektivität folgende Reihenfolge: Pd > Rh > Pt > Ru > Os > Ir.[166] Vergleicht man diese
Beobachtungen aus der Literatur mit den in dieser Arbeit durchgeführten Hochdurchsatzmes-
sungen, können diese Trends in den erzielten Umsatz- und Selektivitätsverhalten der Pd- und
Pt-Katalysatoren wiedergefunden werden.
Bezüglich der C4-Selektivität ist kein nennenswerter Unterschied zwischen den Pd-Pt- und den
Pd-Katalysatoren zu erkennen. In der Reihe der Pd-Katalysatoren besitzen die beiden Katalysato-
ren Pd0.8Ag0.8/γ-Al2O3 und Pd0.8Ag0.8Mn0.2/γ-Al2O3 mit 11.9% und 13.3% die niedrigsten
Ethanselektivitäten. Im direkten Vergleich mit dem Pd0.4 Referenzsystem ist vor allem bei der
Dimerisierung zu C4-Kohlenwasserstoffen kein nennswerter Einfluss der Zweit- bzw. Drittmetal-
le zu erkennen.
Generell stellt sich die Frage, auf welche Art und Weise die Zweit- und Drittmetalle die Aktivität
sowie die Produktselektivitäten von Palladium und Platin beeinflussen. Wie bereits einleitend
in Abschnitt 2.3.6 erwähnt, ist die Aktivität von Platin als Aktivkomponente in der Acetylenhy-
dierung geringer als von Palladium,[7] so dass die niedrigen Acetylenumsätze der Pt-Systeme
in den Hochdurchsatzmessungen den in der Literatur beschriebenen Beobachtungen entspre-
chen. Ausgehend von der Annahme, dass Palladium, Platin und Silber jeweils in ihrer me-
tallischen Form Pd0, Pt0 und Ag0 vorliegen, könnten die Aktivitätsunterschiede zwischen den
reinen Pt- und den Pd-Pt-Systemen über die Segregation von Palladium an die Oberfläche
von evtl. gebildeten Pd-Pt-Partikeln erklärt werden. Ab-initio Rechnungen von LOVVIK[119] an
(111)-Oberflächen von Pd0.95M0.05 Legierungen (mit M = Ag, Au, Mn, Pt, Ru) zeigen, dass bei
negativen Segregationsenergien der Metalle diese bevorzugt an die Oberfläche wandern. Die
Segregationsenergie Eseg ist als Differenz zwischen den Freien Energien einer Oberflächen-Site
und einer Bulk-Site definiert, so dass bei einem positiven Wert von Eseg das entsprechende Metall
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Tabelle 4.1: Ethan- und C4-Selektivitäten der Pt- und Pd-Pt-Katalysatoren bei 65°C.
Pt-Katalysatoren Pd-Pt-Katalysatoren
Katalysator SC2H6 SC4 Katalysator SC2H6 SC4
Eu0.2Pt0.8Mn0.2 12.6 1.4 Hf0.8Pt0.2Pd0.8 22.8 14.5
Ga0.2Cs0.8Pt0.8 25.5 5.8 Ho0.8Pd0.8Pt0.2 17.6 15.1
La0.8Er0.8Pt0.8 8.9 1.5 Pd0.2Pt1 17.2 7.2
Lu0.8Mg0.2Pt0.8 16.4 4.5 Pd0.2Sc0.8Pt0.8 26.2 9.1
Mg0.2Pt1.6 32.2 8.6 Pd0.4Pt0.8 21.5 12.8
Pr0.2Pt1 20.6 5.6 Pd0.8Ga0.8Pt0.8 18.7 13.4
Pt 0.4 17.6 2.9 Pd0.8Mn0.2Pt0.8 17.9 13.3
Pt0.8Ca0.2Mg0.2 12.0 1.6 Pd0.8Pt0.2Eu0.2 16.3 14.6
Pt0.8Cs0.8Zr0.2 8.0 4.0 Pd0.8Pt0.8 24.8 14.0
Pt0.8Mg0.2 19.4 1.5 Pd0.8Pt0.8Dy0.8 22.9 13.8
Pt0.8Mo0.8 16.7 6.0 Pd0.8Pt0.8Mn0.2 15.1 13.8
Pt0.8Tm0.8 26.7 6.5 Pd0.8Pt0.8Tm0.2 24.0 14.0
Pt1 16.1 1.8 Pd0.8Pt0.8Zr0.2 13.2 13.7
Pt1.2 23.4 5.2 Pd0.8Pt1.6 24.6 13.4
Pt1.6 19.4 4.2 Pd1Pt0.8 13.9 13.9
Pt1.6Dy0.8 31.2 7.8 Pt0.8Gd0.2Pd0.8 24.0 14.5
Pt1.6Hf0.2 29.3 7.2 Pt0.8La0.8Pd0.8 20.5 14.5
Pt1.6Rh0.2 28.8 3.7 Pt0.8Pd0.8Bi0.2 9.8 14.2
Pt1.6Sc0.2 30.2 11.8 Pt0.8Pd0.8Ce0.2 13.7 14.5
Pt1.6Tm0.2 29.7 6.5 Pt0.8Pd0.8Eu0.2 13.7 14.3
Pt1.8 25.3 4.1 Pt0.8Pd0.8Tm0.2 25.8 14.3
Pt2.4 30.4 6.6 Pt0.8Pd0.8Yb0.2 18.7 14.2
Sm0.8Pt0.8 29.4 7.1 Pt0.8Pd0.8Zr0.2 24.2 13.8
Pt1.6Pd0.8 23.1 14.4
Pt1Pd0.2 29.1 8.3
Sm0.8Pd0.8Pt0.2 19.5 14.6
Yb0.2Pd0.8Pt0.8 23.8 13.8
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Tabelle 4.2: Ethan- und C4-Selektivitäten der Pd-Katalysatoren bei 65°C.
Katalysator SC2H6 SC4
Ag0.8Pd0.8Mn0.2 12.1 13.3
Eu0.2Pd1 19.6 14.6
Eu0.4Pd0.8 16.0 14.9
Ga0.2Pd0.8 15.8 15.1
Pd0.4 24.5 13.7
Pd0.8Ag0.8 6.9 11.9
Pd1.6Er0.2 18.1 14.7
Pd1.6Eu0.2 20.7 14.3
Pd1Ag0.2 20.3 14.2
Y0.2Pd0.8 21.7 14.7
die Besetzung von Bulkplätzen bevorzugt.[119] Für Platin ergibt sich nach LOVVIK ein positiver
Wert für Eseg ≈ 8 kJ/mol, so dass in den berechneten Pd0.95Pt0.05 Legierungen Palladiumato-
me an die Oberfläche wandern. Nimmt man ein ähnliches Verhalten von Palladium für die in
dieser Arbeit untersuchten Pd-Pt-Katalysatoren an, kann deren höhere Aktivität gegenüber den
Pt-Katalysatoren durch die Anwesenheit von Pd-Atomen an der Partikeloberfläche erklärt wer-
den.
Im Gegensatz zu Platin besitzt Silber einen negativen Wert der Segregationsenergie von
≈ -28 kJ/mol. Dies bedeutet, dass nach LOVVIK[119] in einer Pd0.95Ag0.05 Legierungen bevor-
zugt Silberatome an die Oberfläche wanderm. Dieses Ergebnis ist in guter Übereinstimmung
zu DFT-Rechnungen von GONZÁLEZ et al.,[120] die für Pd-Ag-Legierungen mit Ag-reichen Ober-
flächen eine höhere thermodynamische Stabilität als für Pd-reiche Oberflächenzusammenset-
zungen bestimmt haben. Die Segregation von Silber an der Partikeloberfläche führt dazu, dass
die Pd-Oberfläche, die für die Hydrierung zur Verfügung steht, abnimmt. Damit lässt sich er-
klären, dass der Acetylenumsatz des Pd0.8Ag0.8/γ-Al2O3-Katalysators mit 50% im Vergleich zu
Pd0.4/γ-Al2O3 (XC2H2 = 66%) deutlich niedriger ist.
Die Monolithbibliothek wurde vor den Hochdurchsatzuntersuchungen bei 400°C calciniert. Bei
dieser Temperatur sollte gewährleistet sein, dass alle Metallnitrate in die entsprechenden Oxi-
de überführt wurden. Bei der anschließenden Reduktion des Monolithen bei 400°C werden
leicht reduzierbare Metalloxide von Palladium,[167] Platin[168] und Silber[113] vollständig zu
den Metallen reduziert (siehe Tabelle 4.3). Für schwer reduzierbare Oxide wie z. B. Y2O3,
[169],
CeO2
[170] oder Mn2O3
[171] reicht diese Temperatur nicht aus. Vor allem für Oxide der Seltenerd-
metalle werden für die Reduktion Temperaturen oberhalb von 500°C benötigt,[169, 172] so dass
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Tabelle 4.3: Reduktionstemperaturen verschiedener Metalloxide.
Oxidspezies TR [°C]
Bulk PtOx 150-300
[168]
PtsO -25[168]
PtO 50[168]
PtO2 100
[168]
Bulk PdOx >300
[173]
PdsO <30[173, 174]
PdO 130[174]
AgO 70[113]
Ag2O 130
[113]
Ce2O3 400-600
[170]
CeO2 >1000
[170]
La2O3 >500
[136]
Mn2O3 >800
[171]
Dy2O3 720
[175]
hier davon ausgegangen werden muss, dass diese in den getesteten Katalysatoren als Oxide vor-
liegen.
Nach AHN et al.[136] zeigen einige Seltenerdmetalle wie z. B. La2O3 und Nb2O5, die bereits
bei Temperaturen <500°C partiell reduziert werden können, in der Gegenwart von Edelmetal-
len einen SMSI-Effekt. Die teilweise Bedeckung von Pd-Ensembles durch reduzierte La-Oxide
verhindert in der Acetylenhydrierung an Pd-X/SiO2-Katalysatoren (mit X = La, Nb) die Bil-
dung unselektiver Zwischenspezies, die an mehrere Pd-Zentren koordiniert werden und somit
die Ethylenselektivität verringern. Die hohe Ethylenselektivität von La0.8Er0.8Pt0.8/γ-Al2O3
(SC2H4 = 90%) könnte somit ebenfalls über einen SMSI-Effekt zwischen partiell reduzierten
La-Oxidspezies und Platin erklärt werden. Allerdings zeigen Pt-, PdPt- sowie Pd-Katalysatoren,
die mit Zirkon, Mangan und weiteren Seltenerdmetallen promotiert wurden, ebenfalls sehr ho-
he Ethylenselektivitäten. Nach TAUSTER zeigen Oxide von ZrO2 sowie Sc2O3, Y2O3 und HfO2
bei Reduktionstemperaturen unterhalb 700°C keinen SMSI-Effekt,[169] so dass eine allgemeine
Selektivitätssteigerung bezüglich des Olefins bedingt durch einen SMSI-Effekt der Seltenerdme-
talle hier nicht ohne Weiteres angenommen werden kann.
Um die Aktivität und die Selektivität der bei 65°C getesteten Katalysatoren in ihrer Perfomance
unter industrienahen Bedingungen besser einschätzen zu können, wurden die Hochdurchsatz-
messungen bei 50°C wiederholt. Dazu wurde der Monolith über Nacht in Argon von 65°C auf
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50°C abgekühlt und im direkten Anschluss daran die Messungen der einzelnen Monolithkanäle
wiederholt. In den Tabellen 4.4 bis 4.5 sind die Umsätze bei 65°C und bei 50°C dargestellt.
Tabelle 4.4: Acetylenumsätze der Pt- und der Pd-Pt-Katalysatoren bei 65°C und 50°C.
Pt-Katalysatoren Pd-Pt-Katalysatoren
Katalysator XC2H2 [65°C] XC2H2 [50°C] Katalysator XC2H2 [65°C] XC2H2 [50°C]
Eu0.2Pt0.8Mn0.2 23.3 22.5 Hf0.8Pt0.2Pd0.8 74.6 67.9
Ga0.2Cs0.8Pt0.8 32.8 29.6 Ho0.8Pd0.8Pt0.2 79.7 72.2
La0.8Er0.8Pt0.8 23.6 22.9 Pd0.2Pt1 37.2 30.8
Lu0.8Mg0.2Pt0.8 27.1 24.3 Pd0.2Sc0.8Pt0.8 42.5 36.4
Mg0.2Pt1.6 34.5 30.6 Pd0.4Pt0.8 58.3 48.0
Pr0.2Pt1 31.2 28.9 Pd0.8Ga0.8Pt0.8 72.9 61.0
Pt 0.4 25.2 24.2 Pd0.8Mn0.2Pt0.8 73.7 64.3
Pt0.8Ca0.2Mg0.2 24.1 22.6 Pd0.8Pt0.2Eu0.2 79.6 71.5
Pt0.8Cs0.8Zr0.2 22.4 21.8 Pd0.8Pt0.8 71.8 65.8
Pt0.8Mg0.2 25.7 24.0 Pd0.8Pt0.8Dy0.8 72.4 64.9
Pt0.8Mo0.8 27.1 25.3 Pd0.8Pt0.8Mn0.2 76.4 64.6
Pt0.8Tm0.8 30.6 27.7 Pd0.8Pt0.8Tm0.2 72.8 66.0
Pt1 25.9 24.0 Pd0.8Pt0.8Zr0.2 76.6 63.8
Pt1.2 28.4 26.0 Pd0.8Pt1.6 68.4 61.8
Pt1.6 28.0 25.8 Pd1Pt0.8 78.5 68.2
Pt1.6Dy0.8 34.0 31.2 Pt0.8Gd0.2Pd0.8 73.6 67.0
Pt1.6Hf0.2 33.7 30.9 Pt0.8La0.8Pd0.8 72.8 64.7
Pt1.6Rh0.2 30.2 27.2 Pt0.8Pd0.8Bi0.2 83.7 71.7
Pt1.6Sc0.2 49.0 42.9 Pt0.8Pd0.8Ce0.2 80.6 71.6
Pt1.6Tm0.2 31.0 28.2 Pt0.8Pd0.8Eu0.2 80.8 71.3
Pt1.8 30.2 27.4 Pt0.8Pd0.8Tm0.2 73.7 67.8
Pt2.4 33.4 30.4 Pt0.8Pd0.8Yb0.2 75.9 67.4
Sm0.8Pt0.8 32.2 29.6 Pt0.8Pd0.8Zr0.2 72.4 65.1
Pt1.6Pd0.8 73.2 66.5
Pt1Pd0.2 42.0 36.2
Sm0.8Pd0.8Pt0.2 77.1 69.2
Yb0.2Pd0.8Pt0.8 71.8 64.5
Für alle untersuchten Katalysatorsysteme ist bei 50°C der Acetylenumsatz kleiner als bei 65°C,
was bei einer Temperaturabhängigkeit der Geschwindigkeitskonstanten der Reaktion nach
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Arrhenius auch zu erwarten ist. Im Falle der Pt-Katalysatoren liegt die Umsatzänderung zwi-
schen 4% und 12%. Die Umsatzänderungen für die Pd-Pt- sowie für die Pd-Katalysatoren sind
deutlich größer. Die höchsten Umsatzrückgänge konnten für die Pd-Ag-Systeme Pd0.8Ag0.8
(-28%) und Pd0.8Ag0.8Mn0.2 (-23%) beobachtet werden (siehe Tabelle 4.5).
Tabelle 4.5: Acetylenumsätze der Pd-Katalysatoren bei 65°C und 50°C.
Katalysator XC2H2 [65°C] XC2H2 [50°C]
Ag0.8Pd0.8Mn0.2 69.9 54.1
Eu0.2Pd1 80.3 76.2
Eu0.4Pd0.8 80.0 72.4
Ga0.2Pd0.8 81.6 74.0
Pd0.4 65.6 58.0
Pd0.8Ag0.8 50.3 36.0
Pd1.6Er0.2 82.8 79.7
Pd1.6Eu0.2 82.0 79.1
Pd1Ag0.2 77.9 71.7
Y0.2Pd0.8 78.8 72.4
Die Ethylenselektivitäten der Pt-Katalysatoren liegen bei 50°C etwas höher als für die Messun-
gen bei 65°C, was für eine Folgereaktion A → B → C über den gleichzeitigen Umsatzrückgang
erklärt werden kann (Tabelle 4.6). Im Falle der Pd-Pt- und der Pd-Katalysatoren ändert sich die
Ethylenselektivität im Rahmen der Messgenauigkeit kaum (Tabelle 4.7). Auch die Selektivitäten
zu Ethan und den C4-Kohlenwasserstoffen sind kaum temperaturabhängig. Die Selektivität von
Ethylen als Zwischenprodukt wird in der Hydrierung von Acetylen vom Umsatz und somit auch
von der Temperaturabhängigkeit der Geschwindigkeitskonstanten beeinflusst, da Ethylen nur
aus Acetylen gebildet wird. Im Gegensatz dazu kann Ethan nicht nur über die Folgereaktion
Acetylen → Ethylen → Ethan gebildet werden, sondern auch über die direkte Hydrierung
von Acetylen oder Ethylen aus dem Feedstrom. Die Bildung der C4-Kohlenwasserstoffe ver-
läuft primär über dissoziativ adsorbierte Acetylenintermediate, die auch von Ethylen gebildet
werden können. Somit existieren für die Bildung der unerwünschten Nebenprodukte mehrere
Reaktionspfade, die nicht zwangsläufig vom Acetylenumsatz und von der Reaktionstemperatur
abhängig sind.
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Tabelle 4.6: Ethylenselektivitäten der Pt- und der Pd-Pt-Katalysatoren bei 65°C und 50°C.
Pt-Katalysatoren Pd-Pt-Katalysatoren
Katalysator SC2H4 [65°C] SC2H4 [50°C] Katalysator SC2H4 [65°C] SC2H4 [50°C]
Eu0.2Pt0.8Mn0.2 86.0 88.7 Hf0.8Pt0.2Pd0.8 62.7 60.4
Ga0.2Cs0.8Pt0.8 68.7 77.7 Ho0.8Pd0.8Pt0.2 67.3 67.9
La0.8Er0.8Pt0.8 89.6 90.3 Pd0.2Pt1 75.6 83.9
Lu0.8Mg0.2Pt0.8 79.1 82.9 Pd0.2Sc0.8Pt0.8 64.7 68.4
Mg0.2Pt1.6 59.2 65.0 Pd0.4Pt0.8 65.7 64.6
Pr0.2Pt1 73.8 79.3 Pd0.8Ga0.8Pt0.8 67.8 68.4
Pt 0.4 79.5 85.4 Pd0.8Mn0.2Pt0.8 68.8 69.6
Pt0.8Ca0.2Mg0.2 86.4 88.5 Pd0.8Pt0.2Eu0.2 69.1 69.9
Pt0.8Cs0.8Zr0.2 88.1 96.8 Pd0.8Pt0.8 61.2 60.6
Pt0.8Mg0.2 79.1 82.8 Pd0.8Pt0.8Dy0.8 63.3 62.1
Pt0.8Mo0.8 77.3 83.8 Pd0.8Pt0.8Mn0.2 71.1 69.8
Pt0.8Tm0.8 66.8 77.9 Pd0.8Pt0.8Tm0.2 61.9 60.7
Pt1 82.2 84.5 Pd0.8Pt0.8Zr0.2 73.0 73.0
Pt1.2 71.4 76.6 Pd0.8Pt1.6 62.1 59.9
Pt1.6 76.4 78.1 Pd1Pt0.8 72.1 71.3
Pt1.6Dy0.8 61.0 66.4 Pt0.8Gd0.2Pd0.8 61.6 60.2
Pt1.6Hf0.2 63.6 67.1 Pt0.8La0.8Pd0.8 65.1 63.1
Pt1.6Rh0.2 67.5 72.5 Pt0.8Pd0.8Bi0.2 76.1 74.6
Pt1.6Sc0.2 58.1 55.9 Pt0.8Pd0.8Ce0.2 71.9 71.0
Pt1.6Tm0.2 63.8 68.8 Pt0.8Pd0.8Eu0.2 72.0 69.4
Pt1.8 70.6 73.9 Pt0.8Pd0.8Tm0.2 59.9 58.8
Pt2.4 63.0 66.6 Pt0.8Pd0.8Yb0.2 67.1 65.7
Sm0.8Pt0.8 63.5 67.6 Pt0.8Pd0.8Zr0.2 62.0 62.7
Pt1.6Pd0.8 62.5 59.2
Pt1Pd0.2 62.6 66.6
Sm0.8Pd0.8Pt0.2 65.9 64.2
Yb0.2Pd0.8Pt0.8 62.4 60.7
67
Tabelle 4.7: Ethylenselektivitäten der Pd-Katalysatoren bei 65°C und 50°C.
Katalysator SC2H4 [65°C] SC2H4 [50°C]
Ag0.8Pd0.8Mn0.2 74.6 81.6
Eu0.2Pd1 65.8 72.7
Eu0.4Pd0.8 69.0 72.3
Ga0.2Pd0.8 69.2 76.5
Pd0.4 61.8 66.1
Pd0.8Ag0.8 81.3 91.3
Pd1.6Er0.2 67.2 71.6
Pd1.6Eu0.2 65.0 70.3
Pd1Ag0.2 65.4 71.7
Y0.2Pd0.8 63.6 70.0
4.2 Aktivitätsmessungen im Rohrreaktor MR3
In den Hochdurchsatzmessungen konnten einige Metallkombinationen als potentielle neue Ka-
talysatoren für die Acetylenhydrierung identifiziert werden. Der nächste Schritt zur Entwick-
lung von industriell anwendbaren Katalysatoren ist ein Scale-Up auf Trägerkatalysatoren. Diese
bieten den Vorteil, dass sie im Gegensatz zu den monolithischen Strukturen flexibler zu hand-
haben und im Gegensatz zu den Schalenkatalysatoren aufgrund ihrer höheren Metallbeladung
einfacher zu charakterisieren sind. In der Regel werden Selektivitäten von Katalysatoren bei
gleichem Umsatz verglichen. Der experimentelle Aufbau der Hochdurchsatzapparatur konnte
dies allerdings nicht gewährleisten, da sich die Volumenströme des Prüfgases nicht für jeden
Monolithkanal und damit für die einzelnen Katalysatoren individuell variieren ließen um einen
bestimmten Umsatz zu erreichen.
4.2.1 Reproduzierbarkeitsmessungen am Referenzkatalysator Y41719
Nach der Kalibrierung der GC-Analytik wurde die Anlage für die Gasphasenhydrierung von Ace-
tylen unter industriellen tail-end Bedingungen auf ihre Reproduzierbarkeit untersucht. Dazu
wurden zunächst Messungen am vom Industriepartner zur Verfügung gestelltem Referenzka-
talysator Y41719 durchgeführt. Bei dem Katalysator Y41719 handelt es sich um einen Pd-
Ag-Schalenkatalysator mit einer Metallbeladung von 0.036 wt.% Palladium und 0.015 wt.%
Silber.[3] Die in den Scale-up Messungen II (siehe Kapitel 4.3) untersuchten Schalenkatalysa-
toren wurden mit den Umsatz- und Selektivitätsergebnissen dieses Referenzsystems verglichen,
das bei einer Temperatur von 40°C und einer GHSV von 4000 h−1 einen Umsatz von 70% sowie
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eine Ethylenselektivität von 75-80% aufweisen.[3]
Für die Reproduktionsmessungen wurde eine Splitfraktion des Schalenkatalysators mit einer
Partikelgröße ≥ 1 mm verwendet, die durch Zerstoßen des Katalysatorpellets in einem Mör-
ser gewonnen wurde. Für die Messungen zwischen 40°C und 80°C wurden jeweils 1 g der
Splitfraktion eingewogen. Mit einer Raumgeschwindigkeit des Prüfgases von 4000 h−1 erga-
ben sich dabei Volumenströme, die je nach Katalysatorvolumen zwischen 98.0 und 112 mL/min
variieren. Die Temperatur des Reaktors wurde über ein Thermoelement, das in der Mitte der
Katalysatorschüttung platziert wurde, verfolgt.
Es wurden zunächst vier Aktivitätsmessungen durchgeführt, wobei für jede Messung neuer Ka-
talysator verwendet wurde. In Abbildung 4.7 sind die Ergebnisse der Aktivitätsmessungen an
Y41719 gezeigt. Die Fehlerbalken der einzelnen Messpunkte geben die jeweilige Standardab-
weichung um den Umsatzmittelwert aus fünf Einzelmessungen an. Für jede der vier Aktivitäts-
messungen lag die Standardabweichung im Acetylenumsatz zwischen 0.7% und 3.1%. Mittelt
man den Acetylenumsatz bei jeder Temperatur über die Mittelwerte der vier Aktivitätsmessun-
gen und berechnet dafür die StandardabweichungσC2H2 erhält man ein Maß für den Messfehler,
der zwischen 1.6% und 2.7% liegt (Tabelle 4.8). Durch das Zerstoßen der zylindrischen Scha-
lenkatalysatoren können keine identischen Splitkörnchen erzeugt werden. Jedes Splitkörnchen
verfügt über unterschiedliche Anteile an katalytisch aktiver Oberfläche und Trägermaterial. Die
Umsatzschwankungen der vier Messungen können auf variierende Anteile an katalytisch inakti-
ven Al2O3-Adsorptionsplätzen für Acetylen zurückgeführt werden.
Abbildung 4.7: Acetylenumsatz des Referenzkatalysators Y41719 in vier Vergleichsmessungen.
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Tabelle 4.8: Acetylenumsatz im MR3 Rohrreaktor für die Reproduktionsmessungen an Y41719.
TReaktor [°C] V16 V17 V19 V20 Umsatzmittelwert [%] σC2H2 [%]
40 22.0 27.2 28.1 23.8 25.3 2.5
50 37.4 43.8 42.1 39.1 40.6 2.5
60 57.9 64.2 60.5 57.4 60.0 2.7
70 75.4 79.9 75.7 73.6 76.1 2.3
80 87.9 90.6 87.7 86.2 88.1 1.6
In Abbildung 4.8 sind die Selektivitäten der vier Reproduktionsmessungen zwischen 40°C und
80°C gezeigt. Die Ethylenselektivität ist bei allen vier Aktivitätsmessungen im betrachteten Tem-
peraturbereich temperaturunabhängig und liegt zwischen 76% und 81%. Die Selektivität zu
Ethan lässt sich in allen vier Messungen reproduzieren. Die Standardabweichungen für die
Ethanselektivität sind sehr klein und liegen bei jeder gemessenen Temperatur bei unter 1%.
Die Selektivitäten zu den Butenen liegen für die Reproduktionsmessungen bei 16% bis 19%,
der Fehler zwischen 1% - 2%. Im Anhang B.4 sind in Tabelle B.6 bis B.8 die Messfehler für die
einzelnen Selektivitäten analog zu Tabelle 4.8 aufgelistet.
Abbildung 4.8: Selektivitäten des Referenzkatalysators Y41719 in vier Vergleichsmessungen: (•)
Ethylen, (Î) Butene, () Ethan.
Anschließend wurde eine Aktivitätsmessung an 1.35 g des intakten Schalenkatalysator Y41719
durchgeführt. Die Aktivitäten und Selektivitäten sind in Abbildung 4.9 gezeigt. Im Gegensatz
zu den von PACHULSKI[3] publizierten Umsätzen wurde bei 40°C nur ein Acetylenumsatz von
20% erreicht. Die Selektivität zu Ethylen liegt bei dieser Temperatur bei 78% und damit im
vorgebenen Bereich zwischen 75-80%. Bei Temperaturen über 50°C nimmt die Selektivität zu
Ethylen deutlich ab. Gleichzeitig steigt die Ethanselektivität von 6% auf 26% bei 80°C stark
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an. Die Selektivität der C4-Kohlenwasserstoffe beträgt konstant 16%. Der geringe Acetylenum-
satz könnte durch die unzureichende Reaktorgeometrie erklärt werden. Der Innendurchmesser
des Rohrreaktors ist mit 10.1 mm klein, der Pelletdurchmesser des Schalenkatalysators dKat
beträgt 4.5 mm, so dass es zu großen Hohlräumen innerhalb der Katalysatorpackung kommt.
Dadurch bilden sich Kanalströmungen des Reaktionsgases aus, so dass die Pellets nur teilwei-
se mit dem Gasgemisch in Kontakt kommen und dadurch der Umsatz herabgesetzt wird. Wie
in den Hochdurchsatzmessungen wurde in den Reporduktionsmessungen am Schalenkatalysa-
tor keine Abhängigkeit der C4-Selektivitäten von der Temperatur beobachtet. Es wird vermutet,
das die Oligomerisierung zu den Grünölen über einen alternativen Reaktionspfad abläuft, der
unabhängig von der Reaktionstemperatur und der Katalysatorzusammensetzung ist. Ob dies
Spillover-Mechanismen sind, bei denen Wasserstoffatome von Palladium auf das Trägermaterial
übertragen werden, an denen unselektive Hydriermechanismen ablaufen, wurde im Rahmen
dieser Arbeit nicht näher untersucht. Die niedrigen Umsätze in den Reproduktionsmessungen
im Vergleich zum Referenzsystem können auch über die unterschiedlichen Reaktorgeometrien,
die in dieser Arbeit und vom Industriepartner verwendet wurden, erklärt werden. Der Refe-
renzwert XC2H2 = 70% wurde in Messungen in einem Mehrbettrohrreaktor erhalten, in dem pro
Messung 12.8 g Katalysator auf jeweils 5 Schichten aufgeteilt, eingesetzt wurden.[3] Dadurch ist
die Anzahl der Katalysatorformlinge und der resultierenden aktiven Oberfläche größer, wodurch
höhere Umsätze erzielt werden können.
Abbildung 4.9: Referenzmessung am intakten Schalenkatalysator Y41719 bei 10 bar, GHSV =
4000 h−1.
Trotz der Abweichungen im Umsatz vom Referenzwert zeigen die Reproduktions- und Refe-
renzmessungen, dass mit dem in dieser Arbeit entworfenen Reaktorsystem für die selektive
Hydrierung von Acetylen reproduzierbare Messergebnisse erhalten werden und die Selektivi-
tätsangaben des Industriepartners erfolgreich nachgestellt werden können.
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4.2.2 Übertragung auf Trägerkatalysatoren: Einfluss der Pd-Beladung
Bevor die Metallkombinationen der Monolithkanäle auf Trägerkatalysatoren übertragen und mit
den Scale-Up Messungen begonnen wurde, wurde zunächst der Einfluss der Metallbeladung auf
die Aktivität von Pd/Al2O3-Katalysatoren untersucht. Ziel war es herauszufinden, welche Men-
gen an Palladium ausreichen, um bei 40°C einen möglichst hohen Acetylenumsatz zu erzielen.
Dazu wurden Pd-Katalysatoren mit einer Beladung zwischen 0.05 wt.% und 2.6 wt.% präpariert.
In der folgenden Tabelle 4.9 sind die untersuchten Pd-Katalysatoren aufgelistet. Die Präparation
der Trägerkatalysatoren erfolgte entsprechend einer Vorschrift von KOMHOM et al.[102]
Tabelle 4.9: Pd/Al2O3-Katalysatoren für die Evaluierung der Metallbeladung für spätere Scale-up
Messungen.
Bezeichnung Beladung [wt.%] Chargen
TH7 0.05 3
TH8 0.1 3
TH9 0.15 3
TH1 0.18 1
TH10 0.2 4
TH16 0.4 1
TH3 0.54 1
TH11 0.8 4
TH5 1.0 1
TH17 2.6 1, dir. Red.
Die pro Katalysator präparierten Mengen mussten aufgrund der Größe der Formierrohre teilwei-
se chargenweise calciniert und reduziert werden. Aktivitätsmessungen an drei Chargen des Ka-
talysators TH7 zeigen allerdings, dass die Umsatz- und Selektivitätsergebnisse im untersuchten
Temperaturbereich im Rahmen des Messfehlers gut übereinstimmen (siehe Anhang B.4 Abbil-
dung B.3). Für alle weiteren Messungen wurden deshalb die einzelnen Chargen der jeweiligen
Katalysatoren miteinander vermischt.
Die Aktivitätsmessungen wurden zwischen 40°C und 80°C durchgeführt. Alle Katalysatoren wur-
den dabei in situ unter reinem Wasserstoff eine Stunde bei 100°C reduziert. Die Umsätze und
Selektivitäten bei 40°C sind in der nachfolgenden Tabelle 4.10 aufgelistet. Als Vergleichswert
wurde eine Raumgeschwindigkeit von 4000 h−1 gewählt, die in den Evaluierungsuntersuchun-
gen von Axel Pachulski eingestellt wurde.[3] Daraus ergeben sich entsprechende Werte einer
modifizierten Verweilzeit, dem sog. W/F0C2H2-Verhältnis (mKat/n˙C2H2, [gh/mol]), die einen Ver-
gleich der Katalysatorperformance erleichtern. Mit steigendem W/F0C2H2-Verhältnis sollte der
Umsatz an Acetylen steigen. In den hier durchgeführten Aktivitätsmessungen variieren die
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W/F0C2H2-Verhältnisse um einen Mittelwert von 375 gh/mol. Die Werte für W/F
0
C2H2
beziehen
sich auf den eingestellten Molenstrom von Acetylen am MFC unter Normbedingungen (siehe
Tabelle 4.10).
Tabelle 4.10: Umsatz- und Selektivitätsergebnisse der Pd/Al2O3-Katalysatoren aus der
Evaluierungsuntersuchung.
Pd XC2H2 SC2H4 SC2H6 SC4 W/F
0
C2H2
[wt.%] [%] [%] [%] [%] [gh/mol]
0.05 71 78 4 18 403
0.1 92 73 9 18 362
0.15 99 75 14 11 363
0.18 97 67 15 18 386
0.2 97 68 14 18 380
0.4 97 70 12 18 380
0.54 98 69 13 18 382
0.8 93 65 17 18 360
1.0 94 65 16 19 360
2.6 90 63 19 18 379
Während der Aktivitätsmessungen zeigte sich, dass der Acetylenumsatz für Pd/Al2O3-
Katalysatoren mit einer steigenden Palladiumbeladung von 0.05 wt.% auf 0.15 wt.% bereits bei
40°C von 71% auf 99% ansteigt. Bei Palladiumbeladungen zwischen 0.15 wt.% und 0.54 wt.%
bleibt der Umsatz an Acetylen konstant bei > 97%. Pd-Gehalte oberhalb 0.54 wt.% führen zur
Abnahme des Acetylenumsatzes bei 40°C. Bei 2.6 wt% Pd beträgt der Acetylenumsatz nur noch
90%. Die Selektivität zu Ethylen sinkt mit steigender Beladung von 78% auf 63%. Gleichzei-
tig steigt die Selektivität zu Ethan auf fast 20% an. Die Selektivität der C4-Kohlenwasserstoffe
bleibt nahezu unverändert. Der verringerte Acetylenumsatz mit steigender Pd-Beladung ober-
halb 0.54 wt.% kann mit einer Agglomeration des Palladiums während der thermischen Vor-
behandlung der Katalysatoren und somit auf größere Palladiumpartikel erklärt werden (siehe
Abbildung 4.10). Dadurch nehmen sowohl die aktive Oberfläche als auch die Anzahl der Ad-
sorptionsplätze der Katalysatoren ab, was bereits von SÁRKÁNY et al. in der tail-end Hydrierung
an Pd/Al2O3 beobachtet wurde.
[50]
Bei den Katalysatoren mit 0.05 und 0.1 wt.% Pd nimmt der Umsatz mit steigender Tempe-
ratur zu und erreicht bei 80°C 99%. Bei allen anderen Katalysatoren mit Palladiumgehalten
> 0.1 wt% nimmt der Umsatz mit steigender Temperatur teilweise um 5% - 10% ab (Abbil-
dung 4.11). Obwohl es sich bei der Hydrierung von Acetylen um eine exotherme Reaktion han-
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Abbildung 4.10: TEM-Aufnahmen, Partikelgrößenverteilung sowie mittlerer Partikeldurchmes-
ser für TH8 (0.2 wt.% Pd) (links) und TH11 (0.8 wt.% Pd) (rechts).
delt (ÍRH
∅ = -174.26 kJ/mol),[176] kann der Umsatzrückgang bei hohen Palladiumbeladungen
nicht allein auf eine Verschiebung des thermodynamischen Gleichgewichts zur Eduktseite erklärt
werden. Die thermodynamische Gleichgewichtskonstante K der Reaktion
C2H2+H2
Pd
GGGGGGA C2H4 (26)
kann über folgende Gleichung bestimmt werden:
K = exp

ÍRG
∅
RT

. (27)
Mit
ÍRG
∅ = ÍRH
∅ − T ÍRS∅, (28)
ÍRH
∅ =
∑
νi ÍfH
∅
i , (29)
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Abbildung 4.11: Acetylenumsätze verschiedener Pd-Trägerkatalysatoren mit einer Palladiumbe-
ladung von 0.05 wt.% bis 2.6 wt.%.
ÍRS
∅ =
∑
νiS
∅
i , (30)
und[176]
ÍfH
∅(C2H2) = 226.73 kJ/mol,
ÍfH
∅(C2H4) = 52.47 kJ/mol,
sowie[176]
S∅(C2H2) = 200.93 J/(molK),
S∅(C2H4) = 219.31 J/(molK),
S∅(H2) = 130.68 J/(molK)
berechnet sich K bei 40°C zu 1.6·1023, bei 80°C zu 8·1019. Dabei ist zwar mit steigender Tem-
peratur eine Verlagerung des Gleichgewichts zu erkennen, was für eine exotherme Reaktion
auch zu erwarten ist, allerdings ist K auch bei 80°C noch so groß, dass das Gleichgewicht fast
vollständig auf der Produktseite liegt. Ein zusätzlicher Faktor, der zum Rückgang des Acety-
lenumsatzes mit steigender Temperatur führen kann, ist eine Desaktivierung des Katalysators
durch Grünöle und/oder Kohlenstoffablagerungen. Für einen Umsatzrückgang durch Desak-
tivierung spricht zum Einen die grünlich-gelbe Verfärbung des Inertmaterials (α-Al2O3-Split)
während der Aktivitätsmessung, was auf die Bildung von Grünölen hinweist und zum Anderen,
dass die Flächenanteile an Acetylen im Gaschromatorgrammwährend eines Messzeitraumes von
60 Minuten bei konstanter Temperatur nicht konstant bleiben, sich also kein stationärer Zustand
einstellt. In Tabelle 4.11 sind die Flächenanteile beispielhaft für den Pd/Al2O3-Katalysator mit
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0.2 wt.% Pd angegeben. Die Auswirkungen auf den Umsatz sind dabei nicht besonders groß,
allerdings zeigt sich deutlich, dass der Anteil an Acetylen im Produktgas am Reaktorausgang
ansteigt, was auf eine Desaktivierung der Katalysatoren deutet.
Die Aktivitätsmessungen an den Pd/Al2O3-Katalysatoren zeigen, dass Palladiumbeladungen von
max. 0.15 wt.% ausreichen, um unter den bisher gewählten Versuchsbedingungen einen nahe-
zu vollständigen Acetylenumsatz bei 40°C zu erreichen. Bei diesen niedrigen Metallbeladungen
sind die in dieser Arbeit geplanten Charakterisierungsmethoden wie z. B. DRIFT-Spektroskopie
und Mikrokalorimetrie, aber auch TPR- und Chemisorptionsmessungen schwierig. Deshalb wur-
den die Scale-Up Untersuchungen an den Trägerkatalysatoren mit einer Palladiumbeladung von
mindestens 0.54 wt.% durchgeführt.
Tabelle 4.11: Flächenanteile eines Pd-Vollkatalysators mit 0.2 wt.% Metallbeladung nach unter-
schiedlichen Reaktionszeiten bei 60°C und 70°C.
TReaktor [°C] Messung tAM [min] C2H2 [F%] XC2H2 [%]
60
1 150 0.152 96.1
2 165 0.1824 95.4
3 180 0.1871 95.3
4 195 0.1971 95.0
5 210 0.2334 94.8
70
1 225 0.2593 93.4
2 240 0.2789 92.9
3 255 0.2859 92.7
4 270 0.2917 92.9
5 285 0.3935 89.9
4.2.3 Scale-Up Messungen an Trägerkatalysatoren
Aufgrund der Ergebnisse der Hochdurchsatzmessungen wurden für die Scale-Up Messungen im
Rohrreaktor an Trägerkatalysatoren diejenigen Metallkombinationen ausgewählt, welche die
höchsten Acetylenumsätze und gleichzeitig hohe Ethylenselektivitäten aufwiesen: Pd-Ag-Mn,
Pd-Pt-Bi, Pd-Er, Pd-Eu sowie Pd-Y. Die in den Hochdurchsatzmessungen erzielten Umsätze und
Selektivitäten der entsprechenden Katalysatoren sind in der folgenden Tabelle 4.12 zusammen-
gefasst.
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Tabelle 4.12: Acetylenumsatz und Selektivitäten der für die Scale-Up Messungen ausgewählten
Katalysatoren bei 65°C.
Katalysator XC2H2 [%] SC2H4 [%] SC2H6 [%] SC4 [%]
Pd0.8Ag0.8Mn0.2 69.9 74.6 12.1 13.3
Pd0.8Pt0.8Bi0.2 83.7 76.1 9.8 14.2
Pd1.6Er0.2 82.8 67.2 18.1 14.7
Pd1.6Eu0.8 82.0 65.0 20.7 14.3
Y0.2Pd0.8 78.8 63.6 21.7 14.2
4.2.3.1 Leerrohrmessungen
Um den Einfluss des Reaktor- und des Trägermaterials auf die Katalysatorperformance zu un-
tersuchen, wurden vor Beginn der Umsatz- und Selektivitätsmessungen Aktivitätsmessungen
am Leerrohr sowie am Inertmaterial durchgeführt. Für die Messungen wurde durch den leeren
bzw. mit Trägermaterial gefüllten Rohrreaktor ein konstanter Volumenstrom an Prüfgas von
V˙ PG = 96 mL/min geleitet. Die Reaktortemperatur wurde dabei schrittweise von 40°C auf 80°C
erhöht. Die Ergebnisse der Leerrohrmessungen sowie am Inertmaterial α-Al2O3 sind in Tabel-
le 4.13 gezeigt. Es ist deutlich zu sehen, dass die Aktivität des Reaktormaterials und von α-Al2O3
im niedrigen Temperaturbereich zwischen 40°C und 60°C im Rahmen der Messgenauigkeit ver-
nachlässigt werden kann. Bei einer Reaktortemperatur von 80°C steigt der Acetylenumsatz in
allen drei Messungen auf 4% bis 6% an. Im Falle der an α-Al2O3 durchgeführten Messungen
konnte bei dieser Temperatur zudem eine negative Ethylenselektivität beobachtet werden. Dies
kann auf Hydrierung von Ethylen aus dem Feedgas an sauren Zentren des Trägermaterials zu-
rückgeführt werden. In der Literatur wird die Hydrierung von Ethylen an γ-Al2O3 diskutiert.
[77]
Der in dieser Doktorarbeit als Trägermaterial verwendete Aluminiumoxid-Split ist nicht phasen-
rein, sondern weist neben der α-Phase noch geringe Anteile (< 5%) γ- und θ -Al2O3 sowie SiO2
auf, an denen Ethylen zu Ethan hydriert werden kann. Zudem ist eine gelblich-grüne Verfärbung
einzelner Splitkörnchen zu beobachten, was ebenfalls auf unterschiedliche Aluminiumoxidpha-
sen zurückgeführt werden kann, an denen Acetylen zu Grünölen polymerisiert wird.[46, 75]
Die Messungen am Leerrohr und am Trägermaterial zeigen, dass bei der relevanten Messtempe-
ratur von 40°C die katalytische Aktivität des Reaktormaterials sowie des Trägers vernachlässigt
werden kann.
77
Tabelle 4.13: Acetylenumsatz der Aktivitätsmessungen im Leerrohr sowie am Inertmaterial zwi-
schen 40°C und 80°C bei 10 bar.
Versuch TReaktor XC2H2 [%]
V226 - α-Al2O3
42 1.3
52 2.1
62 3.1
71 4.6
81 6.3
V227 - Leerrohr
41 0.7
60 1.6
70 2.6
80 4.1
V229 - α-Al2O3
42 0.2
62 2.2
82 4.1
4.2.3.2 Pd- und Pd-Ag-Katalysatoren
Abbildung 4.12: TEM-Aufnahmen, Partikelgrößenverteilung sowie mittlerer Partikeldurchmes-
ser für TH61 (0.54 wt.% Pd) und TH62 (0.54 wt.% Pd, 0.8 wt.% Ag).
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Während der Aktivitätsmessungen an den Pd- und Pd-Ag-Trägerkatalysatoren bei einer Reak-
tortemperatur von 40°C wurde der Volumenstrom des Prüfgases V˙ PG und somit das W/F
0
C2H2
-
Verhältnis solange variiert, bis für jeden Katalysator ein Vergleichsumsatz von 70% erreicht
wurde. In Abbildung 4.13 sind die Acetylenumsätze der Pd-Katalysatoren in Abhängigkeit des
W/F0C2H2-Verhältnisses gezeigt. Wie erwartet steigt der Umsatz mit steigendem W/F
0
C2H2
bzw.
zunehmender Verweilzeit τ an. Für den monometallischen Palladiumkatalysator wird bereits
bei einemW/F0C2H2-Verhältnis von 55 gh/mol ein Acetylenumsatz von 70% erreicht. Die Zugabe
von Silber und Mangan als Zweit- und Drittmetall verringern deutlich die Aktivität des Palla-
diumkatalysators. Der Vergleichsumsatz wird bei diesen Systemen erst bei einer modifizierten
Verweilzeit von 200 gh/mol bzw. 500 gh/mol erreicht.
Abbildung 4.13: Acetylenumsatz in Abhängigkeit einer modifizierten Verweilzeit für Pd- und Pd-
Ag-Katalysatoren bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor.
Die desaktivierende Wirkung von Silber als Promotormetall in der Acetylenhydrierung wurde
bereits in Abschnitt 2.3.6 diskutiert. Der Aktivitätsrückgang wird mit einer partiellen Bedeckung
der Pd-Partikel an der Katalysatoroberfläche mit Silberatomen begründet.[114] Die Segrega-
tion von Silber an die Katalysatoroberfläche führt dabei zwar zu einem Energiegewinn,[119, 120]
gleichzeitig wird aber die Anzahl an Pd-Atomen für die Adsorption von Acetylen und Wasser-
stoff verringert. In der Literatur ist bereits bekannt, dass in Pd-Ag-Katalysatoren durch Silber
die Ausbildung unselektiver Pd-Hydridphasen verringert wird.[113] Der Silberanteil des in die-
ser Arbeit untersuchten Katalysators ist mit 0.8 wt.% deutlich höher als der Palladiumanteil mit
0.54 wt.%. Unter der Annahme, dass während der thermischen Vorbehandlung des Katalysators
Ag-Atome in das Pd-Gitter eingebaut und dadurch die Bildung von aktiviertem bulk-Wasserstoff
der β -Pd-Hydridphase unterdrückt wurde,[82] ist eine abnehmende Aktivität der Pd-Ag- bzw. Pd-
Ag-Mn-Katalysatoren im Vergleich zum monometallischen Palladiumkatalysator zu erwarten.
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Einen Hinweis auf die Bildung einer unselektiven Pd-Hydridphase liefern TPR-Profile, die von
den untersuchten Katalysatoren aufgenommen wurden (siehe Abbildung 4.14). Nach SCHOLTEN
und KOVALINKA können β -PdH-Phasen bei Wasserstoffpartialdrücken oberhalb 0.05 bar bereits
bei Raumtemperatur gebildet werden, die nach ZHANG et al. allerdings nur bis Temperaturen
um 70°C stabil sind und oberhalb dieser Temperatur wieder zerfallen. Ein Vergleich der TPR-
Profile des Pd/Al2O3-Katalysators (0.54 wt.% Pd) mit Pd-Ag/Al2O3 (0.54 wt.% Pd, 0.8 wt.% Ag)
zeigt für den monometallischen Pd-Katalysator zunächst einen sehr intensiven Reduktionspeak,
dessen Maximum bei 50°C liegt. Dieser Peak kann der Reduktion von Palladiumoxid an der
Katalysatoroberfläche (PdsO) zugeordnet werden.[173, 174] Bei 69°C weist das TPR-Profil des
Palladiumkatalysators ein negatives TCD-Signal auf, das auf einen Zerfall einer bei niedrigeren
Temperaturen gebildeten Pd-Hydridphase hindeutet.[82] Allerdings wird dieser Peak durch den
breiten Reduktionspeak von PdsO überlagert. Der zweite Peak bei 280°C kann der Reduktion
von Bulk-PdOx zugeordnet werden.
Abbildung 4.14: TPR-Profile von Pd/Al2O3, Pd-Ag/Al2O3 und Pd-Ag-Mn/Al2O3. Die Katalysato-
ren wurden vor der TPR-Messung bei 500°C calciniert.
Im Gegensatz zum monometallischen Pd-Katalysator weisen der Pd-Ag- und der Pd-Ag-Mn-
Katalysator nur einen breiten Reduktionspeak bei 64°C bzw. 83°C auf. Die Reduktion von AgO
und Ag2O erfolgt nach ZHANG et al. bei 70°C bzw. 130°C und wird in dieser Arbeit nicht beobach-
tet. Allerdings kann im Falle von Pd-Ag-Mn/Al2O3 eine Überlagerung der Reduktion von Pd
sO
und AgO nicht vollständig ausgeschlossen werden, ist aber durch die Abwesenheit weiterer Re-
duktionspeaks bei höheren Temperaturen unwahrscheinlich und könnte somit ein Hinweis auf
eine Legierungsbildung von Palladium und Silber sein. Eine Reduktion von Mn-Oxid konnte in
dieser Arbeit nicht beobachtet werden, da diese erst oberhalb 800°C erfolgt.[171] Der starke Ak-
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tivitätsverlust des Pd-Ag-Mn/Al2O3-Katalysators im Vergleich zu Pd-Ag/Al2O3 kann somit durch
eine zusätzliche Bedeckung von Pd-Oberflächenatomen durch Manganoxid erklärt werden.
Die hohe Aktivität des monometallischen Palladiumkatalysators 0.54 wt.% Pd/Al2O3 führt er-
wartungsgemäß zu einer niedrigen Ethylenselektivität im untersuchten Umsatzbereich bis 70%
(siehe Abbildung 4.15). Die Ethylenselektivität steigt von 36% bei einem Umsatz von 40%
auf 46% bei einem Referenzumsatz von 70% an. Sowohl der bimetallische Pd-Ag-Katalysator
als auch der zusätzlich mit 0.2 wt.% Mn promotierte Pd-Ag-Mn-Katalysator besitzen in einem
Umsatzbereich zwischen 10% und 75% eine konstante Ethylenselektivität von 76% bzw. 79%
und sind damit deutlich selektiver als der monometallische Palladiumkatalysator. Die durch
H2-Chemisorption bestimmte Pd-Dispersität von Pd/Al2O3 beträgt nur 20%. Damit ist anzuneh-
men, dass Acetylen an Pd-Ensembles vermehrt über unselektive Zwischenstufen zu Ethan und
C4-Kohlenwasserstoffen umgesetzt wird und somit die niedrige Gesamtselektivität im Vergeich
zu Pd-Ag und Pd-Ag-Mn erklärt werden kann.
Abbildung 4.15: Ethylenselektivität-Umsatz-Diagramm für Pd- und Pd-Ag Katalysatoren bei 40°C
und 10 bar im Rohrreaktor.
Die niedrige Anfangsselektivität von Pd/Al2O3 (SC2H4 = 36%) beiW/F
0
C2H2
= 10 gh/mol könnte
darauf zurückgeführt werden, dass sich an der Oberfläche des in situ mit Wasserstoff reduzier-
ten Katalysators zunächst noch chemisorbierte Wasserstoffatome befinden, die zu Beginn der
Reaktion ebenfalls an der Acetylenhydrierung beteiligt sind und somit ein stöchiometrisches
H2/C2H2-Verhältnis deutlich überschritten wurde. Dagegen spricht aber der Selektivitätsverlauf
der Einzelmessungen bei dieser Verweilzeit. Die Selektivität zu Ethylen nimmt in den ersten 6
Messungen (Reaktionszeit 0 - 75 min) von 58% auf 28% ab. Würde zu Beginn der Reaktion
ein Wasserstoffüberangebot vorliegen, müsste allerdings im zeitlichen Verlauf ein umgekehr-
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ter Trend zu beobachten sein. Eine Desaktivierung kann ebenfalls ausgeschlossen werden, da
gleichzeitig der Acetylenumsatz von 26% auf 42% ansteigt. Bei hohen Volumenströmen und
einer niedrigen Verweilzeit kann angenommen werden, dass die Reaktion kinetisch kontrol-
liert wird. Anhand der beobachteten Umsatz- und Selektivitätsverläufe der Einzelmessungen
des ersten Messpunktes ist es möglich, dass die Reaktionsgeschwindigkeit der Ethanbildung
rC2H6 größer ist, als die Geschwindigkeit der Ethylendesorption rdes,C2H4. Dadurch wird Ethylen
über die Folgereaktion schneller zu Ethan umgesetzt, als dass es von der Katalysatoroberfläche
desorbiert.
Die zunehmende Ethylenselektivität mit steigendem Acetylenumsatz über den gesamten Ver-
weilzeitbereich kann nach BORODZINSKI et al.[77, 78] und DEN HARTOG et al.[107] auf die Bildung
von CxHy -Polymeren zurückgeführt werden, durch die Hydrierzentren, an denen Acetylen se-
lektiv zu Ethylen umgesetzt wird, erst entstehen. Diese Theorie passt aber in diesem Fall nicht
zu den beobachteten Einzelmessungen bei der jeweiligen modifizierten Verweilzeit. Hier ist im
zeitlichen Verlauf eine Abnahme im Acetylenumsatz und der Ethylenselektivität zu beobachten,
was eher für eine Desaktivierung des Katalysators durch Kohlenstoffablagerungen spricht, die
einerseits Aktivzentren blockieren und andererseits unselektive Reaktionspfade über Spillover-
Mechanismen katalysieren.
In Abbildung 4.16 sind die Ethan- und C4-Selektivitäts-Umsatz-Verläufe der Pd- und Pd-Ag-
Katalysatoren dargestellt. Der unpromotierte Pd-Katalysator zeigt die höchsten Ethan- und
C4-Selektivitäten. Die Zugabe von Silber bzw. Silber und Mangan zu Palladium führt zu ei-
ner signifikanten Abnahme der Ethanbildung, wobei für den Pd-Ag-Mn-Katalysator eine etwas
niedrigere Ethan- und C4-Selektivität im Vergleich zu Pd-Ag/Al2O3 beobachtet werden kann.
Abbildung 4.16: Selektivität-Umsatz-Diagramm für Pd- und Pd-Ag Katalysatoren bei 40°C und
10 bar im Rohrreaktor: Ethanselektivität (links), C4-Selektivität (rechts).
Für Pd/Al2O3 ist mit steigendem Umsatz eine Abnahme in der Ethanselektivität zu beobachten,
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was für eine einfache Folgereaktion Acetylen → Ethylen → Ethan nicht zu erwarten ist. Dies
ließe sich allerdings mit einer Änderung im geschwindigkeitsbestimmenden Schritt erklären. Im
Allgemeinen können Stofftransportlimitierungen entweder experimentell bestimmt oder über
Kriteriengleichungen für die Filmdiffusion (Mears-Kriterium) und die Porendiffusion (Weisz-
Prater-Kriterium) abgeschätzt werden.[177] Dazu müssen allerdings kinetische Parameter wie
die Reaktionsordnung n, effektive Reaktionsgeschwindigkeiten reff und Diffusionskoeffizienten
Deff bekannt sein, die im Rahmen dieser Arbeit nicht bestimmt wurden.
Mears-Kriterium
rP ·ρ · n
kg · cg
· reff < 0.15 (31)
Weisz-Prater-Kriterium
L2c
Deff · cs
· reff < 0.15 (32)
Mit rP = Partikelradius, ρ = Schüttdichte des Katalysatorbetts, kg = Stofftransportkoeffizient
in der Gasphase, cg = Bulkkonzentration in der Gasphase und L
2
c = charaketristische Länge
(für sphärische Katalysatorpartikel ist L2c = rP/3). Entsprechend des Zweifilmmodells für ein
Gas/Feststoff-System nimmt mit abnehmendem Volumenstrom des Prüfgases V˙ PG die Dicke
δ der laminaren Grenzschicht um den Katalysatorpellet bzw. das Splitkörnchen zu. Dadurch
wird der Diffusionskoeffizient erhöht und der Stoffdurchgang behindert. Dies kann dazu füh-
ren, dass die Folgehydrierung von Ethylen zu Ethan gegenüber der Desorption gehemmt wird,
da Wasserstoff langsamer nachgeliefert wird. Ob allerdings unter den in Abschnitt 3.3.1 be-
schriebenen Versuchbedingungen tatsächlich eine Stofftransportlimitierung vorliegt kann nicht
über das Zweifilmmodell abgeleitet werden.
Für eine bessere Vergleichbarkeit der drei Katalysatorsysteme sind in der folgenden Abbil-
dung 4.17 die Produktselektivitäten bei dem vom Industriepartner vorgegebenen Referenzum-
satz von 70% dargestellt. Ebenfalls abgebildet sind die Selektivitäten des aus der Patentliteratur
nachpräparierten Pd-La/SiO2 Referenzkatalysators.
In der Abbildung werden besonders die Selektivitätsunterschiede der promotierten Katalysa-
toren zum monometallischen Pd/Al2O3-Katalysator sichtbar. Im Vergleich zum patentierten
Pd-La/SiO2 zeigt vor allem der in dieser Arbeit neu entwickelte Pd-Ag-Mn/Al2O3-Katalysator
eine deutlich höhere Ethylenselektivität sowie niedrigere Ethan- und C4-Selektivitäten. In Ta-
belle 4.14 sind die einzelnen Selektivitäten zu den unterschiedlichen C4-Kohlenwasserstoffen
aufgelistet. Besonders der Pd-La/SiO2-Katalysator besitzt im Vergleich zu den anderen Kataly-
satoren eine hohe Selektivität zu 1,3-Butadien, das in der Literatur als Vorläuferverbindung für
die Grünölbildung diskutiert wird.[54, 79]
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Abbildung 4.17: Vergleich der Produktselektivitäten der Pd-Ag Katalysatoren bei einem Acety-
lenumsatz X = 70% bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor.
Tabelle 4.14: C4-Selektivitäten der im Scale-Up untersuchten Palladiumkatalysatoren bei
XC2H2 = 70%.
Pd/Al2O3 Pd-Ag/Al2O3 Pd-Ag-Mn/Al2O3 Pd-La/SiO2∑
SC4 [%] 21.1 17.0 15.9 20.9
Strans-2-Buten [%] 3.4 3.1 2.6 2.1
S1-Buten [%] 9.6 8.4 6.4 7.4
Scis-2-Buten [%] 2.4 1.3 1.2 1.8
S1,3-Butadien [%] 5.7 4.2 5.7 9.6
Inwiefern sich die Selektivitätsunterschiede der promotierten Palladiumkatalysatoren auf geo-
metrische Effekte zurückführen lassen, kann mittels DRIFT-Spektroskopie geklärt werden. Als
Sondenmolekül wurde CO gewählt, da dieses analog zu Acetylen ebenfalls über mehrere
Zentren an Pd-Atome adsorbieren kann. Die Anwesenheit von isolierten Pd-Zentren bzw. Pd-
Ensembles kann aus den entsprechenden Schwingungsbanden des CO-Moleküls an der Kataly-
satoroberfläche abgeleitet werden (Abbildung 4.18).
Abbildung 4.18: Verschiedene Adsorptionsspezies von CO an Pd-Metallzentren.
Die einzelnen Schwingungsbanden des CO-Moleküls werden im Folgenden am Adsorptions-
spektrum für CO an Pd/Al2O3 näher erläutert (Abbildung 4.19).
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In Abbildung 4.19 ist der Wellenzahlenbereich zwischen 1200 cm−1 bis 2400 cm−1 dargestellt.
Im Bereich oberhalb 2400 cm−1 sind hauptsächlich OH-Schwingungsbanden des Aluminium-
oxidträgers zu finden.[178] Die Schwingungsbanden von CO an isolierten Pd-Atomen sowie
zweifach- bzw. dreifach verbrückten CO-Molekülen sind zwischen 1800 cm−1 und 2100 cm−1
zu finden. Die beiden Peaks bei 1928 cm−1 und 1985 cm−1 können zweifach verbrückten µ2CO-
Molekülen an Pd(111)- bzw. Pd(100)-Flächen zugeordnet werden.[179–181] Die Zuordnung der
Schwingungsbande bei 1928 cm−1 zur µ2CO Schwingung ist nicht eindeutig. RUPPRECHTER et
al.[182] beobachteten während der CO-Adsorption an Pd(111)-Flächen die Bildung von µ3CO
an fcc und hcp Zwischengitterplätzen mit einem Peakmaximum bei 1925 cm−1. Generell wer-
den µ3CO Schwingungsbanden aber zwischen 1800 cm
−1 und 1900 cm−1 erwartet.[179] Im
Bereich zwischen 2000 cm−1 und 2100 cm−1 befinden sich die Streckschwingungen νCO für
lineares, an isolierten Pd-Atomen adsorbiertes CO. In diesem Schwingungsbereich können im
Wesentlichen drei Peaks ausgemacht werden. Der Hauptpeak bei 2089 cm−1 deutet auf die
Anwesenheit isolierter Pd0-Zentren hin.[183] Für Pd/Al2O3 besitzt dieser Peak eine breite Schul-
ter bei 2058 cm−1. Nach LEAR et al. kann diese Bande linear adsorbierten CO-Molekülen auf
(100)/(111)- und (111)/(111)-Ecken zugeordnet werden.[180] Eine Adsorption von CO an Pd+
kann durch die schwache Schwingungsbande bei 2120 cm−1 nachgewiesen werden.[184] Im zeit-
lichen Verlauf der Adsorption ist eine leichte Blauverschiebung der µ2CO Schwingungsbanden
zu höheren Wellenzahlen zu erkennen.
Verschiedene Autoren[182, 185, 186] konnten in Abhängigkeit des CO-Bedeckungsgrades θCO ei-
ne Verschiebung der Schwingungsbanden beobachten, was PALAZOV et al. über eine verringerte
pi-Rückbindung Metall-CO-pi∗ erklären. Mit steigendem Bedeckungsgrad wechselwirkt eine grö-
ßere Anzahl an CO-Molekülen mit den d-Orbitalen des Palladiums, wodurch die Rückbindung
Metall-CO geschwächt und die C-O Bindung gestärkt wird.[186]
Im niedrigen Wellenzahlenbereich zwischen 1400 cm−1 und 1700 cm−1 sind Oberton-
schwingungsbanden ν3
′′
für unterschiedliche CO2-Spezies zu erkennen, die durch Oxidation
von CO an PdO entstanden sein können.[183] Durch die Adsorption an PdO-Cluster werden
monodentates und bidentates CO3 gebildet. Die asymmetrische Streckschwingung νasCO2 bei
1539 cm−1 sowie die Streckschwingung νC=O bei 1644 cm−1 liefern einen Hinweis darauf,
dass die Pd-Oberfläche des Katalysators nicht vollständig reduziert vorlag. Entsprechend der
TPR-Profile für Pd/AlO3 erfolgt eine vollständige Reduktion des Katalysators erst bei Tempe-
raturen >280°C.[178] Allerdings ist zu erkennen, dass mit der Zeit die Intensität der Carbo-
natschwingungen abnimmt. Dies kann ein Hinweis darauf sein, dass der Katalysator zu Beginn
der Adsorptionsmessungen weiterhin durch CO reduziert wurde. Gleichzeitig entwickelt sich bei
2354 cm−1 ein schwacher Peak, der der asymmetrischen Streckschwingung von molekular ad-
sorbiertem CO2 zugeordnet werden kann.
[183] Die Schwingungsbande bei 1385 cm−1 kann nicht
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Abbildung 4.19: DRIFTS-Spektrum der CO-Adsorption an TH61 bei 45°C.
eindeutig zugeordnet werden, könnte aber ebenfalls eine Obertonschwingung ν3
′
für mono- und
bidentates CO3 sein.
[187]
Die Intensitätsverhältnisse der CO-Adsorptionspeaks für µ2CO und νCO weisen deutlich darauf
hin, dass im monometallischen Pd/Al2O3-Katalysator der Anteil von Pd-Ensembles überwiegt.
Das relativ breite Tailing der µ2-Peaks ist ein Hinweis, dass ebenfalls dreifach verbrückte CO-
Spezies gebildet werden. Durch den niedrigen Anteil an linear adsorbierten CO-Molekülen kann
die niedrige Ethylenselektivität des Katalysators erklärt werden.
Im Gegensatz zu Pd/Al2O3 besitzt Pd-Ag/Al2O3 zwei scharf voneinander getrennte Peaks bei
1973 cm−1 für µ2CO an Pd(100)-Flächen sowie bei 2053 cm
−1 für νCO an (100)/(111)- und
(111)/(111)-Ecken und Kanten (Abbildung 4.20). Der dritte Peak bei 2157 cm−1 kann linear
an Pd2+-Zentren adsorbiertem CO zugeordnet werden.[183, 185] Analog zu Pd/Al2O3 werden im
Adsorptionsspektrum ebenfalls ν3
′′
-Schwingungsbanden für monodentates (1538 cm−1) und
bidentates CO3 (1642 cm
−1) beobachtet. Im Gegensatz zum monometallischen Palladiumkata-
lysator besitzt der Peak für linear adsorbiertes CO für Pd-Ag/Al2O3 eine höhere Intensität als der
für µ2-verbrücktes CO. Dies liefert einen deutlichen Hinweis auf die verbesserte Ethylenselek-
tivität des Pd-AgKatalysators, die über den höheren Anteil an isoliert vorliegenden Pd-Zentren
erklärt werden kann.
Im Adsorptionsspektrum für Pd-Ag-Mn/Al2O3 (Abbildung 4.21) ist analog zu Pd-Ag/Al2O3
ebenfalls ein scharfer Peak bei 2050 cm−1 für linear adsorbiertes CO an (100)/(111)- und
Abbildung 4.20: DRIFT Spektrum der CO-Adsorption an TH62 bei 45°C.
(111)/(111)-Ecken und Kanten zu erkennen. Bei 1975 cm−1 und 1916 cm−1 tauchen Peaks
für µ2-verbrücktes CO an Pd(100)- respektive Pd(111)-Flächen auf. Zwischen 2100 cm
−1 und
2200 cm−1 kann in den ersten Minuten die Bildung von zwei Peaks beobachtet werden, die
durch die Adsorption von CO an Pd2+ und Pd+ erklärt werden können. Allerdings sind beide
Peaks bereits nach kurzer Zeit wieder verschwunden. Daraus kann geschlussfolgert werden, dass
die noch nicht vollständig reduzierte Pd-Oberfläche des Katalysators zu Beginn der Adsorption
durch CO reduziert wird.
Abbildung 4.21: DRIFTS-Spektrum der CO-Adsorption an TH63 bei 45°C.
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Durch einen Vergleich der Bandenintensitäten für verbrücktes und lineares CO nach 30 Minuten
Adsorptionszeit des Pd-Ag und des Pd-Ag-Mn Systems mit dem Pd/Al2O3-Katalysator werden
deutliche Unterschiede sichtbar (siehe Abbildung 4.22). Die Intensität der Adsorptionsbanden
sind für Pd-Ag/Al2O3 und Pd-Ag-Mn/Al2O3 sehr viel geringer als für Pd/Al2O3. Der Intensitäts-
rückgang korreliert damit deutlich mit der Katalysatoraktivität, die für den monometallischen
Palladiumkatalysator am höchsten und für Pd-Ag-Mn/Al2O3 am niedrigsten ist. Im Vergleich zu
den promotierten Systemen ist für Pd/Al2O3 ein sehr breites Tailing der µ2CO Adsorptionsban-
den zu erkennen, was auf die Anwesenheit weiterer µ3CO Spezies hinweisen kann, wodurch
auch die geringere Ethylenselektivität des Palladiumkatalysators erklärt wird.
Abbildung 4.22: Vergleich der CO-Adsorptionssprektren nach 30 Minuten bei 45°C für Pd- und
Pd-Ag-Katalysatoren.
In weiteren DRIFTS-Experimenten wurde unter gleichen Versuchsbedingungen Acetylen als Ad-
sorptiv verwendet. In Abbildung 4.23 sind die Adsorptionsspektren für Pd/Al2O3, Pd-Ag/Al2O3
sowie Pd-Ag-Mn/Al2O3 vergleichend nach einer Adsorptionszeit von 30 Minuten dargestellt. Im
unteren Wellenzahlbereich zwischen 1100 cm−1 und 1650 cm−1 sind hauptsächlich Schwin-
gungsbanden der asymmetrischen Deformationsschwingung δas von CH2 (1426 cm
−1) und CH3
(1373 cm−1) zu erkennen, die durch Oligomerisierungsreaktionen von Acetylen entstanden sein
können.[188] Der dafür nötige Wasserstoff, der ebenfalls an der Reaktion beteiligt ist, kann noch
aus der vor der Adsorption durchgeführten in situ Reduktion stammen. Die Bildung von Kohlen-
wasserstoffablagerungen an Pd/Al2O3 wurde bereits als eine Möglichkeit diskutiert, durch die
die Ethylenselektivität während der Aktivitätsmessungen mit steigendem Umsatz zunahm. Der
sehr intensive Peak bei 1708 cm−1 kann der C=O Streckschwingung einer Carbonylgruppe zu-
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geordnet werden, dessen Bildung WOOD et al.[188] über eine Wechselwirkung von Acetylen mit
Al2O3 und der daraus resultierenden Entstehung von Carbonaten diskutieren. Die Peaks bei
2836 cm−1, 2874 cm−1, 2931 cm−1 und 2968 cm−1 sind korrespondierende Peaks zu den
niederfrequenten Schwingungsbanden bei 1373 cm−1 und 1426 cm−1 und weisen auf sym-
metrische Streckschwingungen ν sCH2 und ν sCH3 sowie asymmetrische Streckschwingungen
νasCH2 und νasCH3 hin.
[188] Die kleine Schulter bei 3018 cm−1 kann zwar prinzipiell auf ei-
ne CH Streckschwingung =C-H von gebildetem Ethylen hindeuten, allerdings fehlen dazu die
korrespondierenden Schwingungsbanden zwischen 1400 cm−1 bis 1500 cm−1, 1800 cm−1 bis
1912 cm−1 sowie 3050 cm−1 bis 3200 cm−1.[188] Ebenso fehlt die Bande der asymmetrischen
Streckschwingung νas für ≡C-H bei 3150 cm−1.
Abbildung 4.23: Vergleich der Acetylen-Adsorptionsspektren nach 30 Minuten bei 45°C für Pd-
und Pd-Ag-Katalysatoren.
Ein Vergleich der Katalysatoren zeigt deutlich, dass auch hier die Peakintensität der
Schwingungsbanden mit der Katalysatoraktivität korreliert. Allerdings sind anhand der Ace-
tylenadsorptionsspektren keine aussagekräftigen Rückschlüsse der Katalysatorstruktur auf die
Selektivitätsverhalten zu ziehen. Aufgrund der CO-Adsorptionsspektren ist davon auszugehen,
dass durch die Zugabe von Silber und Mangan als Zweit- bzw. Drittmetall zum Einen die Pd-
Atome an der Katalysatoroberfläche verdünnt und zum Anderen größere Pd-Ensembles durch
Silber und Manganoxid teilweise bedeckt werden. In beiden Fällen steigt der Anteil an isoliert
vorliegenden Pd-Zentren, was wiederum die Ethylenselektivität erhöht. Die abnehmende Zahl
an frei zugänglichen Pd-Oberflächenatomen wiederum führt zu einem deutlichen Aktivitäts-
rückgang der bi- und trimetallischen Pd-Ag-Systeme.
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Ein weiterer Aspekt, der im Rahmen dieser Arbeit untersucht wurde, ist, ob neben einem geo-
metrischen Effekt ebenfalls ein elektronischer Ligandeneffekt die Ethylenselektivität der hier
neu eingeführten Katalysatorsysteme beeinflusst. Dazu wurden an einem Mikrokalorimeter die
Adsorptionswärmen von Wasserstoff für die unterschiedlichen Katalysatorsysteme untersucht.
Das Differenzmikrokalorimeter nach einem Tian-Calvet-Typ funktioniert als Wärmesenke. Wäh-
rend der dissoziativen Adsorption von Wasserstoff an eine Pd-Oberfläche wird Wärme frei, die
vom Kalorimeter als Adsorptionspeak aufgezeichnet wird. Die Adsorption von Wasserstoff er-
folgt zunächst irreversibel bis die Katalysatoroberfläche soweit gesättigt ist, dass eine reversible
Adsorption - und damit ein Desorptionspeak - sichtbar wird (siehe Abbildung 4.24).
Abbildung 4.24: DSC-Signal einer Pulsadsorption von CO an Pt/C bei 200°C.[189]
In Abbildung 4.25 ist das DSC-Signal für die dissoziative Adsorption von Wasserstoff an
Pd/Al2O3 gezeigt. Zunächst wird Wasserstoff irreversibel an die Katalysatoroberfläche chemisor-
biert. Im Massenspektrometer kann kein Wasserstoff detektiert werden. Für die ersten 5 Pulse ist
eine leichte Abnahme des Wärmeflusses im DSC-Signal zu erkennen. Die abnehmende Adsorp-
tionswärme bei einem steigenden Bedeckungsgrad θH zeigt, dass die Adsorptionsenergie vom
Zustand benachbarter Adsorptionszentren abhängt. Ab dem 6. Puls sinkt die Adsorptionswärme
deutlich ab und es wird ein leichter Desorptionspeak im DSC-Signal sichtbar. Gleichzeitig kann
im Massenspektrometer ein Wasserstoffsignal beobachtet werden. Bei vollständiger, reversibler
Chemisorption von Wasserstoff sind sowohl im Wärmefluss als auch im Massenspektrometer
keine Änderungen der Signalintensitäten mehr sichtbar und der Katalysator befindet sich im
stationären Zustand. Für die Bestimmung der integralen molaren Adsorptionswärme für Was-
serstoff an Palladium werden nur diejenigen Peaks in Betracht gezogen, die keine Desorption
aufweisen. Dadurch wird eine Verfälschung der molaren Adsorptionswärmen durch die Desorp-
tion ausgeschlossen.
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Abbildung 4.25: DSC- und MS-Spektren der H-Adsorption an Pd/Al2O3 (0.54 wt.% Pd) bei 70°C
und Normaldruck.
Um die Reproduzierbarkeit des Mikrokalorimeters zu untersuchen, wurde die molare Adsorp-
tionswärme von Wasserstoff an Pd/Al2O3 (0.54 wt.% Pd) in drei nachfolgenden Experimenten
bestimmt. Die Standardabweichung der integralen molaren Adsorptionswärme aus diesen drei
Messungen beträgt 2.6 kJ/mol. Die resultierenden Spektren der Wasserstoffpulsadsorption an
Pd-Ag/Al2O3 und Pd-Ag-Mn/Al2O3 sind im Anhang B.4 in den Abbildungen B.4 und B.5 auf-
geführt. Die Pulsadsorption von Wasserstoff an Pd-Ag/Al2O3 zeigt deutlich, dass bereits beim
zweiten Peak ein Durchbruch von Wasserstoff im MS beobachtet werden kann. Die geringe
Wasserstoffaufnahme kann durch die sehr geringe Wechselwirkung von Silber mit Wasserstoff
erklärt werden[4] und liefert neben den DRIFTS-Messungen eine Bestätigung, dass Ag-Atome an
die Katalysatoroberfläche wandern und dort die Pd-Oberfläche verdünnen bzw. bedecken. Für
den trimetallischen Pd-Ag-Mn/Al2O3-Katalysator tritt erst ab dem fünften Peak eine Wasserstoff-
desorption auf. Dies ist möglicherweise darauf zurückzuführen, dass Wasserstoffatome ebenfalls
an Manganoxid adsorbieren und somit die Wasserstoffaufnahme im Vergleich zu Pd-Ag/Al2O3
erhöhen.
In Tabelle 4.15 sind die differentiellen molaren Adsorptionswärmen des erstenWasserstoffpulses
und die jeweilige H-Bedeckung sowie die integralen molaren Adsorptionswärmen und daraus
resultierenden Bindungsenergien Metall-H für Pd/Al2O3 sowie die Pd-Ag-Systeme aufgelistet.
Die differentiellen molaren Adsorptionswärmen des i-ten Pulses werden über
Q i,ads,diff = −
qi ·mKat
ni,H,ads
(33)
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berechnet, wobei qi die im Puls i frei werdende Wärmemänge, mKat die Katalysatormasse und
nH,ads die Stoffmenge chemisorbierter H-Atome ist. Die integrale molare Adsoprtionswärme ist
der Mittelwert der differentiellen molaren Adsorptionswärmen der Pulse ohne Desorptionsast:
Qads,int = −
∑ j
i=1
qi ·mKat∑ j
i=1
ni,H,ads
. (34)
Der obere Summenindex j steht dabei für den letzten Wasserstoffpuls ohne Desorptionspeak.
Die Bindungsenergie EM-H der Metall-Wasserstoff-Bindung ist die Summe der Dissoziationsener-
gie EDiss der Wasserstoff-Wasserstoff-Bindung und der integralen molaren Adsorptionswärme.
EM-H =
EDiss
2
+Qads,int (35)
Tabelle 4.15: Differentielle und integrale Adsorptionswärmen der dissoziativen Chemisorption
von Wasserstoff an Pd/Al2O3, Pd-Ag/Al2O3 sowie Pd-Ag-Mn/Al2O3 bei 70°C und
Normaldruck und die jeweils berechneten Metall-Wasserstoff-Bindungsenergien.
Katalysator Qads,diff H-Bedeckung Qads,int EM-H
[kJ/mol(H)] [µmol/g] [kJ/mol(H)] [kJ/mol(H)]
Pd/Al2O3 92.1 3.0 80.9 258.5
Pd-Ag/Al2O3 92.2 3.0 92.2 264.1
Pd-Ag-Mn/Al2O3 94.2 3.0 80.9 258.4
Die differentielle molare Adsorptionswärme der dissoziativen Chemisorption von Wasserstoff
an Pd/Al2O3 beträgt für den 1. Puls 92.1 kJ/mol(H) und nimmt mit steigender Bedeckung der
Pd-Oberfläche mit H-Atomen auf 53.4 kJ/mol(H) für den 5. Puls ab. Der Wert der anfäng-
lichen differentiellen molaren Adsorptionswärme ist mit Literaturwerten von 104 kJ/mol(H)
vergleichbar, die für Pd/SiO2 gefunden wurden.
[190] Werte für die Metall-H-Bindung werden in
der gleichen Literaturstelle mit 266 kJ/mol(H) angegeben.
KIRALY et al.[191] fanden für Pd-Graphit Adsorptionswärmen zwischen 77 kJ/mol und
120 kJ/mol, die ebenfalls in der selben Größenordnung liegen. Die höhere Bindungsenergie
Pd-H für Pd-Ag/Al2O3 von 264.1 kJ/mol korreliert mit der verminderten Aktivität des bimetal-
lischen Katalysators im Vergleich zu Pd/Al2O3. Die Standardabweichung der Bindungsenergie
EM-H aus den drei Palladium-Referenzmessungen beträgt 1.3 kJ/mol und ist damit geringer, als
der Unterschied zwischen Pd/Al2O3 und Pd-Ag/Al2O3, was auf einen leichten elektronischen
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Einfluss von Silber auf Palladium hindeuten kann. Im Rahmen eines 95%igen Konfidenzinter-
valls unterscheiden sich die Bindungsenergien signifikant, wenn diese größer oder kleiner sind
als der Mittelwert der Pd-Messungen ± 2σ. Dies ist für Pd-Ag/Al2O3 gegeben, so dass hier
ein leichter elektronischer Einfluss zu erkennen ist. Für Pd-Ag-Mn/Al2O3 konnte allerdings kein
Anstieg der Pd-H-Bindungsstärke nachgewiesen werden, der den zusätzlichen Aktivitätsverlust
erklären kann. Tabelle 4.15 ist ebenfalls zu entnehmen, dass die Zugabe von Silber und Mangan
als Promotoren keinen großen Einfluss auf die molare Adsorptionswärme von Wasserstoff an Pd
hat. Die Selektivitätssteigerung bezüglich Ethylen wird somit im Wesentlichen durch geometri-
sche Effekte bewirkt.
4.2.3.3 Pd- und Pd-Pt-Katalysatoren
Bei dem zweiten im Rahmen dieser Arbeit untersuchten neuartigen Katalysatorsystem han-
delt es sich um Pd-Pt-Bi/Al2O3 (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi sowie 0.54 wt.% Pd,
0.2 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi). Um die Katalysatoraktivität und Selektivität dieses Systems besser
beurteilen zu können, wurden die Aktivitätsmessungen analog zu Pd-Ag-Mn/Al2O3 ebenfalls mit
monometallischen Pd- (0.54 wt.% Pd) und Pt-Katalysatoren (0.8 wt.% Pt) sowie einem bimetal-
lischen Pd-Pt/Al2O3-Katalysator (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt) verglichen. In Abbildung 4.26 sind
die Partikelgrößenverteilung sowie der mittlere Partikeldurchmesser einer Katalysatorprobe von
Pd-Pt/Al2O3 gezeigt. Im Vergleich zur TEM-Aufnahme von Pd-Ag/Al2O3 (Abbildung 4.12) ist zu-
nächst zu erkennen, dass eine deutlich höhere Anzahl an Partikeln im Pd-Pt-Katalysator vorliegt.
Mit einem mittleren Partikeldurchmesser von 5.9 nm sind die Partikel auch deutlich kleiner als
im Pd-Ag-Katalysator. Anhand der TEM-Aufnahmen kann - wie im Falle des Pd-Ag-Systems - kei-
ne Aussage darüber getroffen werden, ob es sich hierbei um Pd, Pt oder Pd-Pt-Partikel handelt.
Gleichzeitig durchgeführte EDX-Messungen sowie separat in Auftrag gegebene XRD-Messungen
führten aufgrund der niedrigen Metallbeladung zu keinem Ergebnis.
Die Aktivitätsmessungen an den Pt-Katalysatoren zeigen, dass der monometallische Pt-
Katalysator bei 40°C im Vergleich zum monometallischen Palladiumkatalysator sowie zu den
promotierten Katalysatorsystemen nur eine sehr geringe Aktivität bei einem maximalen Um-
satz von 3% besitzt (Abbildung 4.27). Auch bei höheren Temperaturen von 66°C konnte kein
Umsatz oberhalb 9% erzielt werden. Der Referenzumsatz von 70% konnte für den bimetal-
lischen Pd-Pt/Al2O3-Katalysator bereits bei einer Verweilzeit von 50 gh/mol erreicht werden.
Damit ist Pd-Pt/Al2O3 etwas aktiver als Pd/Al2O3, was auf die höhere Palladium- und Platin-
beladung von jeweils 0.8 wt.% zurückgeführt werden kann. Durch die weitere Zugabe des
Drittmetalls Bismut (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi) wird erst bei einem W/F0C2H2-
Verhältnis von 100 gh/mol ein Umsatz von 70% erreicht. Damit wird die Katalysatoraktivität
durch Bismut zwar verringert, allerdings fällt der Aktivitätsverlust im Vergleich zum bimetal-
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Abbildung 4.26: TEM-Aufnahmen, Partikelgrößenverteilung sowie mittlerer Partikeldurchmes-
ser für TH65 (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt).
lischen Pd-Ag-Katalysator (200 gh/mol) deutlich geringer aus. Erhöhen des Bismutanteils im
System Pd-Pt-Bi/Al2O3 (0.54 wt.% Pd, 0.2 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi) senkt die Aktivität weiter ab.
Der Referenzumsatz von 70% wird erst bei einer modifizierten Verweilzeit von 200 gh/mol er-
reicht. Damit ist die Aktivität dieses Katalysators auf den ersten Blick mit der von Pd-Ag/Al2O3
(0.54 wt.% Pd, 0.8 wt.% Ag) vergleichbar, allerdings wird weniger Aktivmetall benötigt.
Abbildung 4.27: Acetylenumsatz in Abhängigkeit einer modifizierten Verweilzeit für Pt- und Pd-
Pt Katalysatoren bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor.
Die geringe Aktivität des monometallischen Platinkatalysators ist überraschend, zumal Platin
in der Acetylenhydrierung neben Palladium als Aktivmetall diskutiert wird.[7, 40, 107] Aufgrund
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der geringeren Partikelgröße wäre eine höhere Aktivität zu erwarten, da die für die Hydrierung
zugängliche Partikeloberfläche groß ist.
Obwohl im bimetallischen Pd-Pt/Al2O3-Katalysator ein höherer Palladiumgehalt als im mono-
metallischen Pd/Al2O3-Katalysator vorliegt, ist die Aktivität nur geringfügig höher. Daraus kann
geschlussfolgert werden, dass Platin einen aktivitätsmindernden Effekt auf Palladium ausübt.[82]
Im Gegensatz zu den TPR-Profilen der Pd-Ag-Systeme weisen der Pd-Pt/Al2O3 und der Pd-Pt-
Bi/Al2O3-Katalysator neben einem Hauptreduktionspeak bei 52°C bzw. 56°C noch einen wei-
teren, breiten Reduktionspeak oberhalb 300°C auf, der auf eine Reduktion von bulk-PdOx
und/oder -PtOx hindeuten kann (Abbildung 4.28).
[168, 173] Dadurch kann eine reine Legierungs-
bildung Pd-Pt ausgeschlossen werden und eine zusätzliche Bildung Pd- bzw. Pt-reicher Phasen
angenommen werden. Im Falle von Pd-Pt/Al2O3 ist zu erkennen, dass der Reduktionspeak bei
52°C bereits vor dem Start der Temperaturaufzeichnung ab 40°C oberhalb der Nulllinie liegt.
Dies ist ein Hinweis darauf, dass zu diesem Zeitpunkt bereits eine Reduktion von PtsO an der
Katalysatoroberfläche eingesetzt hat.[168] In allen TPR-Profilen der Pd-Pt-Katalysatoren ist im
Gegensatz zu Pd/Al2O3 kein negativer Peak im Bereich 70°C zu erkennen, so dass hier die Bil-
dung von β -PdH-Phasen ausgeschlossen wird.
Abbildung 4.28: TPR-Profile von Pd/Al2O3, Pd-Pt/Al2O3 und Pd-Pt-Bi/Al2O3. Die Katalysatoren
wurden vor der TPR-Messung bei 500°C calciniert.
In Abbildung 4.29 sind die Ethylenselektivitäten der Pd-Pt-Katalysatoren in Abhängigkeit vom
Acetylenumsatz aufgetragen. Der Selektivitätsverlauf von Pt/Al2O3 wurde aufgrund des nied-
rigen Umsatzes nicht abgebildet. Der bimetallische Pd-Pt/Al2O3-Katalysator zeigt analog zu
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Pd/Al2O3 ebenfalls eine steigende Selektivität mit zunehmendem Umsatz, der hier ebenfalls
über die Bildung selektivitätsmodifizierender Kohlenwasserstoffablagerungen erklärt werden
könnte. Die generell höhere Ethylenselektivität von Pd-Pt/Al2O3 lässt vermuten, dass durch
die Zugabe von Platin als Zweitmetall die Pd-Oberfläche verdünnt wird und isolierte Pd-Zentren
vorliegen. Der Pd-Pt-Bi/Al2O3-Katalysator mit je 0.8 wt.% Pd und Pt besitzt wie Pd-Ag-Mn/Al2O3
über den gesamten Umsatzbereich eine konstante Ethylenselektivität von 57%. Die Ethylense-
lektivität von Pd-Pt-Bi/Al2O3 mit 0.54 wt.% Pd und 0.2 wt.% Pt sinkt mit steigendem Umsatz
leicht von 72% auf 70%. Im Vergleich zu Pd-Ag-Mn/Al2O3 (SC2H4 = 79%) sind beide Pd-Pt-
Bi/Al2O3-Katalysatoren unselektiver. Die TPR-Messungen liefern keinen Anhaltspunkt, dass in
den bi- und trimetallischen Katalysatorsystemen Pd-Hydridphasen gebildet wurden. Dies erklärt
die höhere Selektivität dieser Katalysatoren gegenüber Pd/Al2O3. Der parallele Selektivitätsver-
lauf der beiden Pd-Pt-Bi/Al2O3-Katalysatoren ist möglicherweise auf einen Verdünnungseffekt
von Bismut auf die Pd-Pt-Oberfläche zurückzuführen, durch den Mehrzentrenadsorptionen im
Vergleich zu Pd-Pt verringert werden.
Abbildung 4.29: Ethylenselektivität-Umsatz-Diagramm für Pd- und Pd-Pt-Katalysatoren bei 40°C
und 10 bar im Rohrreaktor.
Die Ethan- und C4-Selektivitäten der Pd-Pt-Katalysatoren sind im Vergleich zu den Pd-Ag-
Systemen deutlich höher. Die einzige Ausnahme bildet der Katalysator Pd-Pt-Bi/Al2O3 mit einer
Beladung von 0.54 wt.% Pd, 0.2 wt.% Pt und 0.2 wt.% Bi (siehe Abbildung 4.30). In Pd-Pt-
Katalysatoren adsorbiert Acetylen gleichzeitig an benachbarte Pd- und Pt-Zentren, so dass trotz
Verdünnung der Oberfläche mit Bismut unselektive Adsorptionszwischenstufen[65] wie Ethyli-
den, Ethylidin und Vinyliden gebildet werden. Nach LOVVIK[119] segregiert in Pd-Pt-Legierungen
Palladium aufgrund seiner negativen Segregationsenergie an die Oberfläche, so dass der Ver-
dünnungseffekt von Bismut auf Palladium und Platin geringer ausfällt, als der von Silber.
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Abbildung 4.30: Selektivität-Umsatz-Diagramm für Pd- und Pd-Pt-Katalysatoren bei 40°C und 10
bar im Rohrreaktor: Ethanselektivität (links), C4-Selektivität (rechts).
Der direkte Selektivitätsvergleich der Pd-Pt-Katalysatoren bei einem Referenzumsatz von
70% zeigt, dass der Pd-La/SiO2-Patentkatalysator sowie der niedrig beladene Pd-Pt-Bi/Al2O3-
Katalysator die höchsten Ethylenselektivitäten besitzen (Abbildung 4.31). Die Ethanselektivität
des Patentsystems ist von allen in dieser Reihe untersuchten Katalysatoren am geringsten, die
C4-Selektivität dagegen am höchsten. Da unter industriellen Bedingungen vor allem die Grün-
ölbildung und die damit verbundene starke Katalysatordesaktivierung problematisch ist, sind
Katalysatoren mit geringeren C4-Selektivitäten wünschenswert. Die hohen Ethanselektivitäten
der Pt-haltigen Katalysatoren im Vergleich zu den Ag-haltigen Systemen könnten, wie bereits
diskutiert, auf benachbarte Pd- und Pt-Adsorptionsplätze zurückgeführt werden.
Abbildung 4.31: Vergleich der Produktselektivitäten der Pd-Pt Katalysatoren bei einem Acetylen-
umsatz X = 70% bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor.
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In der folgenden Tabelle 4.16 sind die Selektivitäten zu den einzelnen C4-Kohlenwasserstoffen
der Pd-Pt-Katalysatoren im Vergleich zum Palladiumreferenz- sowie dem Patentkatalysator dar-
gestellt. Auffällig ist, dass beide Katalysatoren mit der höchsten Ethylenselektivität die höchste
1,3-Butadienselektivität besitzen. Für den niedrig beladenen Pd-Pt-Bi/Al2O3-Katalysator konnte
zudem keine Bildung von 1-Buten beobachtet werden. Generell scheint sich ein Trend abzu-
zeichnen, dass durch die Promotierung mit Silber, Platin, Mangan und Bismut hauptsächlich die
Selektivität zu 1-Buten sowie 1,3-Butadien beeinflusst wird, wohingegen sich die Selektivitäten
zu cis- und trans-2-Buten kaum verändern.
Tabelle 4.16: C4-Selektivitäten der im Scale-Up untersuchten Platinkatalysatoren bei
XC2H2 = 70%.
Pd/Al2O3 Pd-Pt/Al2O3 0.8Pd0.8Pt0.2Bi/Al2O3 0.54Pd0.2Pt0.2Bi/SiO2 Pd-La/SiO2∑
SC4 [%] 21.1 18.8 19.2 14.7 20.9
Strans-2-Buten [%] 3.4 1.8 2.3 2.2 2.1
S1-Buten [%] 9.6 6.0 6.8 0.0 7.4
Scis-2-Buten [%] 2.4 1.5 2.1 1.7 1.8
S1,3-Butadien [%] 5.7 5.1 8.2 10.8 9.6
Analog zu den Pd-Ag-Systemen wurde auch für die Pd-Pt-Katalysatoren mittels DRIFT-Spektros-
kopie ein geometrischer Einfluss des Zweit- und Drittmetalls auf die Aktivität und Selektivität
untersucht. Im Falle des monometallischen Pd-Katalysators konnten die beobachteten Peaks ver-
schiedenen Pd-Zentren zugeordnet werden. Für bi- und trimetallische Pd-Pt-Systeme ist diese
Zuordnung erschwert, da neben der Adsorption an Palladium ebenfalls eine Adsorption von CO
an Platin erfolgen kann. DRIFTS-Experimente zur Adsorption von CO an geträgerten Platinkata-
lysatoren Pt/Al2O3 (1 wt.% Pt) von RASKO
[192] zeigen zwei C=O-Schwingungsbanden oberhalb
2040 cm−1, die auf eine lineare Adsorption von CO an Pt0 und/oder Ptδ+ zurückgeführt wer-
den können. XU et al. untersuchten die CO-Adsorption an geträgerten Pd-Pt-Katalysatoren für
die Synthese von Wasserstoffperoxid. Durch die Zugabe von Platin als Legierungsmetall konnte
eine starke Blauverschiebung der linearen Pd-CO-Adsorptionsbanden zu hohen Wellenzahlen
beobachtet werden. Die Autoren erklären dies über einen Ladungstransfer Pd → Pt, der zu ei-
ner deutlichen Abnahme der Elektronendichte der Pd-d-Orbitale und somit zu einer Stärkung
der C=O Bindung führt.[193] Gleichzeitig ist eine Abnahme der Bandenintensität der µ2CO und
µ3CO Schwingungen zu beobachten.
Eine Schwingungsbande von linear adsorbierten CO an Platin konnte in allen von XU et al.
untersuchten Pd-Pt-Systemen nicht gefunden werden.[193] GRILL und GONZALES konnten in
IR-spektroskopischen Experimenten zwar eine lineare Adsorption von CO an Platin in bime-
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tallischen Pd-Pt-Legierungen beobachten, allerdings fällt die Lage dieser Bande - durch die
sehr ähnlichen elektronischen Eigenschaften von Pd und Pt[46] - mit der für CO an Palladi-
um zusammen.[194] Verbrückte CO-Spezies an Pt konnten von den Autoren nicht beobachtet
werden, was evtl. auch auf die Instabilität von Pt-Carbonylen zurückgeführt werden kann.[192]
Das DRIFTS-Spektrum der CO-Adsorption an Pd-Pt/Al2O3 ist in Abbildung 4.32 gezeigt. In ei-
nem Wellenzahlbereich zwischen 1750 cm−1 und 2100 cm−1 können sehr intensive Schwin-
gungsbanden der CO-Adsorption beobachtet werden: µ3 an Pd(111) bei 1864 cm
−1, µ2 an
Pd(111) bei 1903 cm−1 sowie Pd(100) bei 1986 cm−1. Bei 2070 cm−1 ist ein sehr inten-
siver Peak sichtbar, welcher der Streckschwingung νCO von linear an Pd0 adsorbiertem CO
zugeordnet werden kann. Im Vergleich zum monometallischen Palladiumkatalysator wird hier
während der Adsorptionsmessung keine Blauverschiebung der Schwingungsbanden zu höheren
Wellenzahlen beobachtet. Somit kann eine Abhängigkeit vom CO-Bedeckungsgrad ausgeschlos-
sen werden.
Abbildung 4.32: DRIFTS-Spektrum der CO-Adsorption an TH65 bei 45°C.
Im niedrigen Wellenzahlbereich zwischen 1300 cm−1 und 1700 cm−1 sind analog zu den Pd-
Ag-Systemen Schwingungsbanden der mono- und bidentaten CO3-Spezies zu erkennen. Das
DRIFTS-Spektrum der CO-Adsorption an Pd-Pt/Al2O3 zeigt deutlich, dass neben linear adsor-
biertem CO auch zweifach- und dreifach verbrückte CO-Spezies an der Katalysatoroberfläche
vorliegen. Das Intensitätsverhältnis der Peaks für νCO zu µ2CO und µ3CO weist auf eine hohe
Anzahl an isolierten Pd-Zentren hin, was den Selektivitätsanstieg des Pd-Pt-Katalysators ge-
genüber Pd/Al2O3 erklärt. Im Vergleich zu Pd-Ag/Al2O3 besitzt Pd-Pt/Al2O3 allerdings einen
deutlich höheren Anteil an verbrückten CO-Spezies. Der Einfluss des Zweitmetalls auf die Ethy-
99
lenselektivität kann daher nicht nur über einen geometrischen Effekt diskutiert werden. Elek-
tronische Einflüsse müssen ebenfalls in Betracht gezogen werden.
Das Adsorptionsspektrum von CO an Pd-Pt-Bi/Al2O3 (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi) be-
sitzt ebenfalls einen intensiven Peak der Streckschwingung νCO von CO an Pd0 bei 2071 cm−1.
Im Gegensatz zu Pd-Pt/Al2O3 ist im Bereich der verbrückten Schwingungsbanden nur ein brei-
ter Peak bei 1893 cm−1 zu beobachten, der dreifach verbrückten CO-Spezies zugeordnet wer-
den kann. Obwohl die Ethylenselektivität des Pd-Pt-Bi-Katalysators im Vergleich zu Pd-Pt höher
ist, ist auch hier keine eindeutige Korrelation zwischen der Anwesenheit von verbrückten CO-
Spezies an zwei- oder drei benachbarten Aktivzentren (Pd und/oder Pt) und der Ethylenselek-
tivität zu erkennen. Damit unterscheiden sich die Pd-Pt-Systeme von den Pd-Ag-Katalysatoren,
wo mit steigendem Anteil an verbrückten CO-Spezies gleichzeitig die Ethylenselektivität zurück-
gegangen ist.
Abbildung 4.33: DRIFTS-Spektrum der CO-Adsorption an TH66 bei 45°C.
Ein direkter Vergleich der Adsorptionsspektren bei 45°C nach 30 Minuten Adsorptionszeit zwi-
schen Pd/Al2O3, Pd-Pt/Al2O3 und Pd-Pt-Bi/Al2O3 zeigt analog zu den Pd-Ag-Katalysatoren
eine Korrelation der Signalintensität mit der Katalysatoraktivität. Im Vergleich zu den Pd-Ag-
Systemen ist der Intensitätsrückgang für die Pd-Pt-Katalysatoren, insbesondere des trimetalli-
schen Pd-Pt-Bi-Katalysators, wesentlich geringer. Im Vergleichsspektrum der DRIFTS-Messungen
ist ebenfalls zu erkennen, dass für die Schwingungsbande der Streckschwingung νCO im Ver-
gleich zum monometallischen Palladiumkatalysator eine leichte Rotverschiebung zu niedrigeren
Wellenzahlen zu beobachten ist.
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Abbildung 4.34: Vergleich der CO-Adsorptionssprektren nach 30 Minuten bei 45°C für Pd- und
Pd-Pt Katalysatoren.
DRIFTS-Untersuchungen von XU et al. an Pd-Pt-Legierungen zeigten einen entgegengesetz-
ten Trend, den sie durch elektronische Wechselwirkungen zwischen Palladium und Platin
erklären.[193] Die leichte Verschiebung zu niedrigeren Wellenzahlen an den in dieser Arbeit
untersuchten Katalysatoren könnte mit der Größe der Pd- bzw. Pd-Pt-Partikel erklärt werden.
Die TEM-Aufnahmen sowie die Partikelgrößenverteilung der Pd/Al2O3, Pd-Pt/Al2O3 und Pd-Pt-
Bi/Al2O3 zeigen, dass für die promotierten Pd-Pt-Katalysatoren deutlich kleinere Partikel nach
der Präparation und thermischen Vorbehandlung erhalten werden als für den monometallischen
Palladiumkatalysator und die Pd-Ag-Systeme. Mit steigender Partikelgröße konnten KELLY et al.
eine Blauverschiebung der Adsorptionsbanden beobachten, die sie auf eine vermehrte Dipol-
Dipol-Wechselwirkung von CO-Molekülen an der Partikeloberfläche zurückführen.[179] Im Um-
kehrschluss müsste die Bindungsstärke von Pd-CO mit abnehmender Partikelgröße steigen und
die C=O-Bindung geschwächt werden, was die Rotverschiebung erklärt.
Im Gegensatz zu den Pd-Ag-Systemen zeigen die Pd-Pt-Katalysatoren keinen eindeutigen
Ensemble-Effekt der Promotormetalle auf die Katalysatorselektivität. Anhand von mikrokalo-
rimetrischen Untersuchungen soll auch hier ein elektronischer Einfluss auf die Katalysatorper-
formance geklärt werden. In der folgenden Abbildung 4.35 sind die DSC- und MS-Signale für
die Pulsadsorption von Wasserstoff an Pt/Al2O3 gezeigt. Die entsprechenden Graphiken für Pd-
Pt/Al2O3 (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt) und Pd-Pt-Bi/Al2O3 (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi)
sind im Anhang B.5 in den Abbildungen B.6 und B.7 gezeigt.
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Abbildung 4.35: DSC- und MS-Spektren der H-Adsorption an Pt/Al2O3 (0.8 wt.% Pt) bei 70°C
und Normaldruck.
Während der Wasserstoff-Pulsadsorption an Pt/Al2O3 kann bereits ab dem dritten Peak eine
leichte Desorption im Wärmefluss des Kalorimeters und ein Durchbruch von Wasserstoff im MS
beobachtet werden. Damit ist die Katalysatoroberfläche sehr viel früher mit H-Atomen abge-
sättigt als der monometallische Palladiumkatalysator. Im Gegensatz dazu ist für die Pd-Pt- und
Pd-Pt-Bi-Katalysatoren erst nach sieben bzw. acht Peaks eine leichte Desorption von Wasserstoff
zu beobachten. In Tabelle 4.17 sind die differentiellen und integralen molaren Adsorptionswär-
men der dissoziativen Chemisorption von Wasserstoff an den Pd-Pt-Katalysatoren aufgelistet.
Im Vergleich zu Pd/Al2O3 zeigen die Pd-Pt-Systeme mit 97.3 kJ/mol und 111.4 kJ/mol höhe-
re differentielle molare Adsorptionswärmen des 1. Wasserstoffpulses. Allerdings sind für die
integrale molare Adsorptionswärme und die Bindungsenergie Metall-H keine nennenswerten
Unterschiede erkennbar. Für Pd-Pt-Bi/Al2O3 resultiert die deutlich höhere differentielle molare
Adsorptionswärme in einer höheren Bindungsenergie Metall-H, die eine Erklärung für die ge-
ringere Aktivität dieses Katalysators liefern könnte. SPIEWAK et al. fanden für die dissoziative
Chemisorption von Wasserstoff an Platinpulver Adsorptionswärmen von 90 kJ/mol.[195] Die
in dieser Arbeit gemessene Adsorptionswärme von 84 kJ/mol liegt damit in einer vergleich-
baren Größenordnung. Unterschiede können z. B. durch verschiedene Partikelgrößen sowie
Adsorptionstemperaturen hervorgerufen werden.
Generell ist es für die Pd-Pt-Systeme nicht möglich, die in der DSC111 beobachteten Wärmeflüs-
se eindeutig auf eine Chemisorption an Pd- oder Pt-Atome zurückzuführen. Diese können somit
nur als Summe für beide Vorgänge interpretiert werden. Die differentielle molare Adsorptions-
wärme für Wasserstoff an Pt/Al2O3 liegt mit 84.0 kJ/mol unter dem Wert von 92.1 kJ/mol für
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Pd/Al2O3. Für den Pd-Pt/Al2O3-Katalysator wäre - unter der Voraussetzung, dass es zu keinerlei
elektronischen Wechselwirkungen zwischen den Metallen kommt - eine molare Adsorptions-
wärme zu erwarten, die zwischen diesen beiden Werten liegt. Die im Pulsexperiment bestimmte
differentielle molare Adsorptionswärme für Pd-Pt/Al2O3 beträgt 97.3 kJ/mol und ist damit et-
was höher als für den monometallischen Pd-Katalysator. Dies könnte auf eine elektronische
Wechselwirkung zwischen Palladium und Platin hindeuten.
Tabelle 4.17: Differentielle und integrale Adsorptionswärmen der dissoziativen Chemisorpti-
on von Wasserstoff an Pd/Al2O3, Pt/Al2O3, Pd-Pt/Al2O3 sowie Pd-Pt-Bi/Al2O3
bei 70°C und Normaldruck und die jeweils berechneten Metall-Wasserstoff-
Bindungsenergien.
Katalysator Qads,diff H-Bedeckung Qads,int EM-H
[kJ/mol(H)] [µmol/g] [kJ/mol(H)] [kJ/mol(H)]
Pd/Al2O3 92.1 3.0 80.9 258.5
Pt/Al2O3 84.0 2.9 76.4 256.2
Pd-Pt/Al2O3 97.3 3.0 78.1 257.1
Pd-Pt-Bi/Al2O3 111.4 3.0 93.4 264.7
Unter der Annahme, dass Palladium durch einen Elektronentransfer von Platin eine höhere La-
dungsdichte aufweist, würden die Wasserstoffatome fester an die Oberfläche gebunden. Die
Unterschiede in der integralen molaren Adsorptionswärme sowie der Bindungsenergie Metall-H
ist aber im Rahmen der Fehlerbetrachtung (σ = 2.6 kJ/mol bzw. σ = 1.3 kJ/mol) vernach-
lässigbar. Zusätzlich können statistische Methoden zur Evaluierung signifikanter Abweichungen
der molaren Adsorptionswärmen vom Mittelwert der Referenzmessungen des Pd-Katalysators
berücksichtigt werden. Ist der experimentell bestimmte Wert der molaren Adsorptionsenergie
größer oder kleiner als der Mittelwert ± 2σ, so kann mit 95%iger Wahrscheinlichkeit davon
ausgegangen werden, dass sich die Messergebnisse signifikant voneinander unterscheiden. Im
Falle des Pd-Pt-Bi-Katalysators ist dies gegeben, so dass hier davon ausgegangen wird, dass es
zu einer geringen elektronischen Beeinflussung der Promotormetalle auf Palladium kommt. Der
Anstieg der differentiellen sowie der integralen molaren Adsorptionswärme des ersten Wasser-
stoffpulses für Pd-Pt-Bi/Al2O3 kann auch durch kleinere Pd- und/oder Pd-Pt-Partikel hervor-
gerufen werden, in denen die Ladungsverteilung stärker lokalisiert ist und Adsorbate fester
gebunden werden.
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4.2.3.4 Einfluss einer oxidativen Vorbehandlung
Die Aktivitätsmessungen an den Trägerkatalysatoren zeigen, dass durch die Zugabe von Man-
gan und Bismut als Drittmetall die Ethylenselektivität der Pd-Ag- und der Pd-Pt-Katalysatoren
erhöht werden konnte, allerdings bei gleichzeitigem Aktivitätsverlust. Untersuchungen von
PRASERTHDAM et al. an geträgerten Pd-Ag-Katalysatoren zeigen, dass durch eine oxidative Vorbe-
handlung mit sauerstoffhaltigen Gasgemischen, wie z. B. O2, NO oder CO2, die Aktivität erhöht
werden konnte.[114] Die Autoren erklären dies über die Bildung von Ag2O an der Metallober-
fläche des Katalysators, wodurch bulk-Atome von Palladium freigelegt werden und für eine
katalytische Reaktion zur Verfügung stehen (siehe Abbildung 4.36).
Abbildung 4.36: Freilegung von Pd-bulk-Atomen während einer oxidativen Vorbehandlung von
Pd-Ag/Al2O3.
[114]
Im Rahmen dieser Arbeit wurde untersucht, ob sich dieser Ansatz der Aktivitätssteigerung
auf die Pd-Ag-Mn- und Pd-Pt-Bi-Katalysatoren übertragen lässt. Dazu wurden die Katalysato-
ren nach der Präparation im Muffelofen für 4 Stunden bei 500°C durch Luftsauerstoff oxidiert.
Die Aktivitätsmessungen an diesen Katalysatoren wurden analog zu den Aktivitätsmessungen
der übrigen Trägerkatalysatoren durchgeführt. Vor der Aufnahme der S-X-Diagramme wurden
alle Katalysatoren in situ für eine Stunde bei 100°C reduziert. Der Einfluss der Oxidation im
Muffelofen für die Pd-Ag-Katalysatoren ist in Abbildung 4.37 gezeigt. Sowohl für den bimetal-
lischen Pd-Ag/Al2O3-Katalysator als auch für Pd-Ag-Mn/Al2O3 konnte durch die Oxidation bei
500°C die Aktivität erhöht werden. Die Aktivitätssteigerung ist vor allem für Pd-Ag-Mn/Al2O3
deutlich zu sehen, der durch die Oxidation im niedrigen Umsatzbereich bis 65% die Aktivität
des unoxidierten bimetallischen Pd-Ag/Al2O3-Katalysators erreicht.
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Abbildung 4.37: Einfluss einer oxidativen Vorbehandlung auf den Acetylenumsatz in Abhängig-
keit einer modifizierten Verweilzeit für Pd- und Pd-Ag Katalysatoren bei 40°C
und 10 bar im Rohrreaktor.
Neben PRASERTHDAM et al. haben weitere Autoren den Einfluss unterschiedlicher Vorbehand-
lungsprozeduren wie Oxidation und Reduktion auf die Aktivität und Selektivität von Pd- und Pd-
Ag-Katalysatoren im Rahmen der Selektivhydrierung von Acetylen untersucht. JIN et al. konnten
für Pd-Ag/SiO2-Katalysatoren nach einer Oxidation bei 500°C eine signifikante Aktivitätsstei-
gerung beobachten.[196] Gleichzeitig wurde die Ethylenselektivität deutlich herabgesetzt. Der
Selektivitätsverlust des voroxidierten Katalysators konnte durch Reduktion, sowohl unter Re-
aktionsbedingungen als auch in situ unter Wasserstoff, mit steigender Reduktionstemperatur
sukzessive rückgängig gemacht werden. Die Autoren erklären dies über die größere Beweglich-
keit der Metallpartikel bei höheren Reduktionstemperaturen, bei denen geordnete Legierungen
gebildet werden können.[82] Im Rahmen des sog. active site isolation Konzeptes[140] führt dies
zur Separation von Pd-Atomen, an denen keine unselektiven Übergangszustände des Acetylens
gebildet werden können, die dann zu Ethan und Oligomeren abreagieren.
PHILLIPS et al. untersuchten die Legierungsbildung von Pd-Ag/SiO2-Katalysatoren nach einer
oxidativen Vorbehandlung bei 200°C sowie 450°C.[197] Für beide Oxidationstemperaturen konn-
ten Änderungen der Partikeloberfläche mittels XRD-Messungen nachgewiesen werden. Im Falle
der niedrigen Oxidationstemperatur wurde an der Partikeloberfläche hauptsächlich AgOx nach-
gewiesen, das einen metallischen Palladiumkern umgibt. Bei hohen Oxidationstemperaturen
wurden im Gegensatz dazu hauptsächlich metallische Silberpartikel mit einer PdOx -Schale ge-
bildet (Abbildung 4.38). Die Umstrukturierung der Partikel führt dazu, dass eine Legierung
nur noch sehr schwer ausgebildet werden kann. In beiden Fällen wird nur eine geringe Aktivi-
tät beobachtet. Durch anschließende in situ Reduktion im Reaktionsgemisch kann die Aktivität
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der Katalysatoren wieder hergestellt werden, gleichzeitig wird ein Selektivitätsanstieg beobach-
tet, der auf eine erneute Legierungsbildung bei hohen Reduktionstemperaturen zurückgeführt
wird.[82, 197]
Abbildung 4.38: Graphische Darstellung der Umstrukturierung von Pd-Ag-Katalysatoren wäh-
rend einer oxidativen Vorbehandlung bei 200°C und 450°C.[82]
Ob eine Restrukturierung der Pd-Ag-Partikel wie sie von PHILLIPS et al.[197] beschrieben wird,
oder ob eine Freilegung von Pd-Zentren durch die Bildung von Ag2O die Aktivitätssteigerung
von Pd-Ag/Al2O3 und Pd-Ag-Mn/Al2O3 verursachen, konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht
nachgewiesen werden. Allerdings zeigen die Aktivitätsmessungen an Pd-Ag/Al2O3 Acetylenum-
sätze zwischen 10% und 70%, so dass eine ausschließliche Bildung von Kern-Schale-Partikeln
nach PHILLIPS et al. unwahrscheinlich ist. TEM-Bilder der beiden Katalysatoren sowohl vor als
auch nach der Oxidation zeigen nur eine geringe Veränderung der durchschnittlichen Partikel-
größe (Abbildung 4.39) von 7.5 nm auf 8.3 nm, die im Rahmen der Messgenauigkeit (σ = 2.6-
3.5 nm) vernachlässigt werden kann.
Selektivitäts-Umsatz-Messungen an den voroxidierten Katalysatoren zeigen im Vergleich zu den
unoxidierten Katalysatoren bei einem Referenzumsatz von 70% einen deutlichen Selektivitäts-
verlust bezüglich Ethylen sowie einen Anstieg der Ethan- und C4-Selektivität. Für Pd-Ag/Al2O3
sinkt die Ethylenselektivität durch die Oxidation von 76% auf 72%, für Pd-Ag-Mn/Al2O3 von
79% auf 71%. Vor allem für Pd-Ag-Mn/Al2O3 ist gleichzeitig ein Anstieg der Ethanselektivität
von 5% auf 14% zu beobachten. Der Einfluss auf die C4-Selektivität ist für beide Katalysatoren
nur sehr gering. Die Bildung von Ag2O nach PRASERTHDAM et al.
[114] könnte die niedrigere Ethy-
lenselektivität erklären. Durch frei werdende, benachbarte Pd-Atome kann Acetylen mehrfach
an die Katalysatoroberfläche gebunden und zu Ethan sowie C4-Kohlenwasserstoffen umgesetzt
werden.
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Abbildung 4.39: TEM-Aufnahmen, Partikelgrößenverteilung sowie mittlerer Partikeldurch-
messer für Pd-Ag-Mn/Al2O3 vor der Oxidation (links) und nach der Oxida-
tion (rechts).
Abbildung 4.40: Einfluss der oxidativen Vorbehandlung auf die Produktselektivitäten der Pd-
Ag-Katalysatoren bei einem Acetylenumsatz X = 70% bei 40°C und 10 bar im
Rohrreaktor.
Im Gegensatz zu den Pd-Ag-Katalysatoren konnte für die Pd-Pt-Systeme, deren Umsätze in Ab-
bildung 4.41 dargestellt sind, kein eindeutiger Trend für eine Aktivitätssteigerung durch eine
oxidative Vorbehandlung nachgewiesen werden. Für Pd-Pt/Al2O3 (je 0.8 wt.% Pd und Pt) als
auch für Pd-Pt-Bi/Al2O3 (je 0.8 wt.% Pd und Pt, 0.2 wt.% Bi) wurde die Aktivität durch die
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oxidative Vorbehandlung verringert. Nur für Pd-Pt-Bi/Al2O3 (0.54 wt.% Pd, je 0.2 wt.% Pt
und Bi) wird die Aktivität erhöht, die jedoch im Vergleich zum Pd-Ag-Mn-Katalysator gerin-
ger ausfällt. Die modifizierte Verweilzeit bis zum Erreichen des Referenzumsatzes von 70% be-
trägt für den oxidierten Katalysator 140 gh/mol, für den nichtoxidierten 190 gh/mol. Nach
LOVVIK segregiert in Pd-Pt-Legierungen Palladium aufgrund der niedrigeren Segregationsener-
gie an die Oberfläche.[119] Der Aktivitätsverlust der Pd-Pt- sowie des höher beladenen Pd-Pt-
Bi/Al2O3-Katalysators könnte unter der Annahme erklärt werden, dass durch die Bildung von
Palladiumoxiden an der Katalysatoroberfläche weniger Aktivzentren für die Reaktion zur Verfü-
gung stehen. Ob dabei Pt-Zentren analog zum Pd-Ag-Katalysator freigelegt werden, kann nicht
eindeutig geklärt werden. Allerdings würde auch dann die Aktivität des Katalysators wohl nicht
nennenswert gesteigert werden, da Platin in den Aktivitätsmessungen nur sehr geringe Acetylen-
umsätze aufwies.
Abbildung 4.41: Einfluss einer oxidativen Vorbehandlung auf den Acetylenumsatz in Abhängig-
keit einer modifizierten Verweilzeit für Pd- und Pd-Pt-Katalysatoren bei 40°C
und 10 bar im Rohrreaktor.
Die Selektivitäts-Umsatz-Messungen an den Pd-Pt-Katalysatoren zeigen, dass mit abnehmender
Aktivität die Ethylenselektivität ansteigt, für den niedrigbeladenen Pd-Pt-Bi-Katalysator wird
mit steigender Aktivität eine Abnahme der Selektivität bezüglich Ethylen beobachtet (Abbil-
dung 4.42). Wird angenommen, dass durch partielle Oxidation von unselektiven Pd-Pt-Zentren
inaktive Oxide entstehen, welche die Pd-Pt-Oberfläche verdünnen, sinkt einerseits die Aktivität
der Katalysatoren, andererseit nimmt die Ethylenselektivität zu, da mehr isolierte Pd- und Pt-
Zentren vorliegen. In hohen Beladungen besitzt Bismut einen ähnlichen Verdünnungseffekt wie
Silber. Unter der Annahme, dass ebenfalls Bismutoxid gebildet wird und Pd-Pt-Zentren freigelegt
werden, steigt die Aktivität und die Ethylenselektivität sinkt. Ist verhältnismäßig wenig Bismut
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an der Katalysatoroberfläche vorhanden, überwiegt der oxidative „Verdünnungseffekt“. TEM-
Bilder des voroxidierten Pd-Pt-Bi/Al2O3-Katalysators (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi)
(Abbildung 4.43) zeigen im Vergleich zu nichtoxidiertem Pd-Pt-Bi/Al2O3 ebenfalls keinen Ein-
fluss auf die Partikelgrößenverteilung.
Abbildung 4.42: Einfluss einer oxidativen Vorbehandlung auf die Produktselektivitäten der Pd-
Pt-Katalysatoren bei einem Acetylenumsatz X = 70% bei 40°C und 10 bar im
Rohrreaktor.
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Abbildung 4.43: TEM-Aufnahmen, Partikelgrößenverteilung sowie mittlerer Partikeldurchmes-
ser für Pd-Pt-Bi/Al2O3 vor der Oxidation (links) und nach der Oxidation (rechts).
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4.2.3.5 Pd-Seltenerdmetall-Katalysatoren
Weitere Katalysatorsysteme, die in dieser Doktorarbeit untersucht wurden, sind bimetallische
Pd-X-Katalysatoren, mit X = Y, Er und Eu. Die Katalysatoren Pd-Y, Pd-Er sowie Pd-Eu zeigten
in den Hochdurchsatzmessungen gute Ethylenselektivitäten (> 60%) bei hohen Acetylenumsät-
zen (≥ 80%). In der Literatur wird ein selektivitätssteigender Einfluss der Seltenerdmetalle auf
geträgerte Palladiumkatalysatoren diskutiert und auf Metall-Träger-Wechselwirkungen (SMSI)
zurückgeführt.[135, 136] Die hier getesteten Pd-X-Katalysatoren wurden ebenfalls mittels DRIFT-
Spektroskopie charakterisiert, um mögliche strukturelle Änderungen der Seltenerdmetalloxide
auf Palladium zu untersuchen. In Abbildung 4.44 sind die Umsätze von Pd-Y/Al2O3, Pd-Er/Al2O3
sowie Pd-Eu/Al2O3 im Vergleich zu Pd/Al2O3 als Funktion von W/F
0
C2H2
aufgetragen. Für Pd-
Y/Al2O3 wurde ebenfalls der Einfluss einer höheren Palladiumbeladung untersucht.
Abbildung 4.44: Acetylenumsatz in Abhängigkeit einer modifizierten Verweilzeit für Pd-
Seltenerdmetall Katalysatoren bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor.
Aus Abbildung 4.44 ist zu entnehmen, dass die Aktivität sowohl vom monometallischen
Palladiumkatalysator als auch für Pd-Y/Al2O3 und Pd-Er/Al2O3 (0.54 wt.% Pd, 0.2 wt.% Y,
Er) im gesamten Umsatzbereich sehr ähnlich ist. Der Referenzumsatz von 70% wird von Pd-
Er/Al2O3 bei 46 gh/mol, von Pd/Al2O3 bei 55 gh/mol und von Pd-Y/Al2O3 bei 58 gh/mol
erreicht. Für Pd-Eu/Al2O3 konnte unter identischen Versuchsbedingungen kein Acetylenum-
satz von 70% erzielt werden. Die Aktivität von Pd-Y/Al2O3 mit 0.8 wt.% Pd ist im Vergleich
zu den anderen Katalysatoren deutlich höher und kann auf den Palladiumgehalt zurückge-
führt werden. Der Referenzumsatz von 70% wird bereits bei einer modifizierten Verweilzeit
von 33 gh/mol erhalten. Im Gegensatz zu den Pd-Ag-Mn- und Pd-Pt-Bi-Katalysatoren besitzen
die Seltenerdmetalle einen wesentlich geringeren Einfluss auf den Acetylenumsatz als Silber,
Mangan, Platin und Bismut. AHN et al.[136] konnten zwar für Pd-Nb2O5/SiO2 im Gegensatz zu
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Pd/SiO2-Katalysatoren in der Acetylenhydrierung eine höhere Aktivität beobachten und dies
über die Hydrierfähigkeit von partiell reduziertem Nb2O5 erklären. Die in dieser Arbeit unter-
suchten Pd-X-Katalysatoren zeigen aber im Vergleich zum monometallischen Palladiumkataly-
sator alle eine geringere Ethylenselektivität sowie höhere Selektivitäten zu den unerwünschten
Nebenprodukten Ethan und C4-Kohlenwasserstoffen (Abbildung 4.45). Deshalb wird an dieser
Stelle zunächst vermutet, dass an der Katalysatoroberfläche weiterhin größere Pd-Ensembles
vorliegen, an denen Acetylen unselektiv zu Ethan und den Butenen umgesetzt wird. Allerdings
kann dadurch nicht erklärt werden, warum im Vergleich zum unpromotierten Palladiumkataly-
sator wesentlich mehr Ethan gebildet wird.
Abbildung 4.45: Vergleich der Produktselektivitäten der Pd-Seltenerdmetall Katalysatoren bei ei-
nem Acetylenumsatz X = 60% bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor.
Ein Vergleich der CO-Adsorption an den Pd-X-Katalysatoren (je 0.54 wt.% Pd sowie 0.2 wt.% X;
X = Y, Er, Eu) mit Pd/Al2O3 macht deutlich, dass durch die Zugabe von Seltenerdemetalloxiden
kaum eine Änderung der CO-Adsorptionsspektren zu beobachten ist (siehe Abbildung 4.46).
Die Lage der Schwingungsbanden für linear gebundene CO-Adsorbate an Pd0-Flächen bei
2089 cm−1, (100)/(111)- und (111)/(111)-Ecken und Kanten bei 2058 cm−1 sowie an Pd+
bei 2120 cm−1 bleiben für die Pd-Seltenerdmetalloxid Katalysatoren im Vergleich zu Pd/Al2O3
unverändert. Im Bereich der 2-fach verbrückten µ2CO Schwingungen können leichte Unter-
schiede zwischen den einzelnen Katalysatoren ausgemacht werden. Die Schwingungsbanden
von µ2CO an Pd-Y/Al2O3 (0.54 wt.% Pd, 0.2 wt.% Y) sind sowohl für die Adsorption an
Pd(100)- (1985 cm−1) als auch an Pd(111)-Flächen (1919 cm−1) geringer als für Pd/Al2O3. Im
Gegensatz dazu besitzt Pd-Er/Al2O3 zwar geringere Bandenintensitäten für die 2-fach verbrück-
te Adsorption an Pd(100), aber keine Intensitätsänderungen für die Adsorption an Pd(111). An
Pd-Eu/Al2O3 sind im Vergleich zu Pd/Al2O3 keinerlei Intensitätsänderungen zu beobachten. Für
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die Systeme der Pd-Seltenerdmetalloxide ist eine minimale Rotverschiebung von 16 cm−1 zu
kleineren Wellenzahlen für die µ2CO Schwingungsbande an Pd(111) zu beobachten, was auf
eine stärkere Adsorption von CO an Pd hindeuten kann. Die Peaks im Bereich der µ2CO Schwin-
gungsbanden weisen ein relativ breites Tailing auf, so dass die Existenz von 3-fach verbrückten
µ3CO-Spezies nicht vollständig ausgeschlossen werden kann, auch wenn dafür keine konkreten
Peaks im Adsorptionsspektrum zu beoachten sind.
Abbildung 4.46: Vergleich der CO-Adsorptionssprektren nach 30 Minuten bei 45°C für Pd-
Seltenerdmetall-Katalysatoren.
Im niedrigen Wellenzahlbereich zwischen 1350 cm−1 und 1700 cm−1 sind die Obertonschwin-
gungen ν3
′′
und ν3
′
für mono- und bidentates CO3 zu erkennen. Im Vergleich zu Pd/Al2O3
werden auch hier keine Änderungen durch die Zugabe von Yttrium, Erbium oder Europium be-
obachtet.
Die DRIFTS-Messungen an den Pd-Seltenerdmetalloxid-Katalysatoren liefern keinen eindeuti-
gen Hinweis auf eine strukturelle Änderung der Katalysatoroberfläche - z. B. durch Verdünnung -
im Vergleich zum monometallischen Palladiumkatalysator. Dies korreliert einerseits mit den nur
geringen Änderungen der Katalysatoraktivität. Andererseits können die deutlich schlechteren
Ethylenselektivitäten sowie die Zunahme der Nebenprodukte Ethan und C4-Kohlenwasserstoffe
nicht über geometrische Effekte erklärt werden. Sowohl die Aktivitäts- als auch die Selektivi-
tätsergebnisse der Pd-Seltenerdmetall-Katalysatoren weisen eine Korrelation mit den Atomra-
dien der Metalle Eu, Er, Y und Pd auf: Eu > Y >Er > Pd. Die Atomradien der Elemente Eu, Er,
Y betragen 185 pm, 180 pm und 175 pm, im Vergleich zu 140 pm für Pd. Mit zunehmendem
Atomradius des Promotormetalls sinkt die Aktivität sowie die Ethylenselektivität der getesteten
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Katalysatoren im Vergleich zur monometallischen Palladiumreferenz. Die größeren Atomradien
der Promotormetalle können eine Aufweitung des Palladiumgitters in den Partikeln verursachen,
die sich auf die Adsorption der Reaktanden oder auf die einzelnen Reaktionspfade auswirkt. Die
Addition von Wasserstoffatomen an Acetylenspezies, die an benachbarten Pd-Zentren adsorbiert
sind, kann durch einen größeren Pd-Pd-Bindungsabstand gehindert werden, so dass bevorzugt
Spillover-Mechanismen über Kohlenstoffablagerungen stattfinden, wodurch die Ethanselekti-
vität erhöht wird.[72] Allerdings ist aufgrund der niedrigen Reduktionstemperaturen während
der Katalysatorpräparation als auch in der in situ Vorbehandlung davon auszugehen, dass ein
Großteil von Europium, Erbium und Yttrium oxidisch vorliegt. Dies führt zu der Vermutung,
dass entweder Inseln von Pd-Ensembles zwischen den entsprechenden Metalloxiden gebildet
werden, oder aber die Seltenerdmetalloxide selbst spielen eine aktive Rolle in der Acetylenhy-
drierung und katalysieren die unselektive Hydrierung von Acetylen zu Ethan bzw. Oligomerisie-
rungsreaktionen. Für eine Inselbildung kann der leichte Intensitätsrückgang der linearen CO-
Schwingungsbande in den DRIFTS-Spektren im Vergleich zummonometallischen Pd-Katalysator
sprechen, der mit einer Abnahme an isolierten Pd-Zentren gleichzusetzen ist.
4.3 Aktivitätsmessungen im Rohrreaktor MR4
In den Abschnitten 2.1 und 2.3.6 wurde bereits erwähnt, dass die Selektivhydrierung von
Acetylen unter tail-end Bedingungen im industriellen Maßstab an Festbett-Rohrreaktoren mit
mehreren Katalysatorschüttungen durchgeführt wird. Ausgehend von den an den Trägerka-
talysatoren im Rohrreaktor MR3 durchgeführten Scale-Up Messungen, wurden die Systeme
Pd-Ag-Mn, Pd-Pt-Bi, Pd-Y sowie Pd-Eu für weitere Scale-Up Messungen und einen Einsatz im
Mehrbettrohrreaktor MR4 ausgewählt. Unter industriellen Bedingungen werden hauptsächlich
Schalenkatalysatoren verwendet. Diese haben gegenüber Trägerkatalysatoren den Vorteil, dass
die Aktivkomponente in einer äußeren Randschicht des Katalysatorformlings konzentriert ist
und dadurch mit deutlich weniger Metallgehalten gearbeitet werden kann. Im Inneren der
Schalenkatalysatoren befindet sich inaktives Trägermaterial. Durch die dünne Randschicht, in
der sich die Aktivkomponente befindet, weisen die Schalenkatalysatoren deutlich bessere Selek-
tivitäten als Trägerkatalysatoren auf, da bei einer Diffusion der Reaktanden sowie der Reaktions-
produkte durch den Katalysatorpellet keine weiteren Folgereaktionen auftreten. Die Herstellung
der Schalenkatalysatoren (zylindrische Formlinge) wurde vom Industriepartner durchgeführt.
Der in den folgenden Aktivitätsmessungen verwendete Rohrreaktor ist einem von Dr.-Ing. Axel
Pachulski verwendeten Reaktor nachempfunden.[3] Der Versuchsaufbau sowie die Anordnung
der Katalysatorschüttungen sind in Abschnitt 3.3.2 beschrieben.
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4.3.1 Scale-Up Messungen an Schalenkatalysatoren
In der folgenden Abbildung 4.47 ist die mit einer Elektronenstrahlmikroanalyse (ESMA) ermit-
telte Palladium- und Silberverteilung über den Querschnitt des zylindrischen Katalysatorform-
lings des Pd-Ag-Referenzkatalysators Y41719 dargestellt.
Abbildung 4.47: ESMA Profil der Elementverteilung von Pd und Ag im Referenzschalenkatalysa-
tor Y41719[3] (links) sowie aufgeschnittener Schalenkatalysator (rechts).
Es ist deutlich zu erkennen, dass sich ein Großteil des Palladiums in einer Randschicht von ca.
400 µm des Katalysatorpellets befindet. Die Verteilung von Silber ist im Gegensatz zu Palladium
über den Querschnitt des Katalysatorpellets deutlich breiter. In Abbildung 4.48 sind die Selek-
tivitäten der Pd-Pt-Bi/Al2O3 und Pd-Ag-Mn/Al2O3 Schalenkatalysatoren aus den Selektivitäts-
Umsatz-Messungen bei 40°C und 10 bar im Mehrbettrohrreaktor dargestellt. Alle Selektivitäten
beziehen sich auf einen Vergleichsumsatz von 70%. Die Palladiumbeladung aller Schalenkataly-
satoren beträgt 0.035 wt.% (350 ppm). Die Metallgehalte an Silber, Mangan, Platin und Bismut
wurden entsprechend der Metallverhältnisse der Trägerkatalysatoren angeglichen.
Im Vergleich zum Pd-Ag/Al2O3 Referenzkatalysator besitzen die in dieser Arbeit entwickel-
ten Katalysatorsysteme bei gleichem Acetylenumsatz geringere Ethylenselektivitäten (Abbil-
dung 4.48). Für Pd-Ag/Al2O3 wurde bei 40°C und 10 bar eine Ethylenselektivität von 80%
erreicht. Die Selektivität zu Ethan und den Butenen beträgt 4% bzw. 15%. Die Pd-Pt-Bi/Al2O3-
Katalysatoren besitzen analog zu den Aktivitätsmessungen der Trägerkatalysatoren etwas
geringere Ethylenselektivitäten als die Pd-Ag-Mn-Systeme. Sowohl für die Pd-Pt-Bi/Al2O3-
Katalysatoren als auch für Pd-Ag-Mn/Al2O3 zeigen unterschiedliche Beladungen der jeweiligen
Zweit- und Drittmetalle keinen nennenswerten Einfluss auf die Produktselektivitäten.
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Abbildung 4.48: Vergleich der Schalenkatalysatoren Pd-Ag-Mn sowie Pd-Pt-Bi mit dem Pd-Ag Re-
ferenzkatalysator Y41709 bei einem Acetylenumsatz von 70% bei 40°C und 10
bar im Rohrreaktor MR4.
In Abbildung 4.49 sind ESMA-Profile der beiden niedrigbeladenen Pd-Ag-Mn/Al2O3 (Y43136)
und Pd-Pt-Bi/Al2O3 (Y43139) (je 350 ppm Ag bzw. Pt, je 87.5 ppm Mn bzw. Bi) Katalysatoren
dargestellt. Für Pd-Ag-Mn/Al2O3 ist sehr gut zu erkennen, dass alle drei Metalle hauptsäch-
lich in der Randschicht des Katalysatorpellets konzentriert sind. Analog zum ESMA-Profil des
Pd-Ag/Al2O3 Referenzkatalysators ist auch hier zu erkennen, dass die Verteilung von Palladium
über den Pelletquerschnitt sehr schmal, die von Silber dagegen deutlich breiter ist. Mangan
kann über den ganzen Katalysatorpellet gefunden werden. Im Pd-Pt-Bi/Al2O3-Katalysator wird
ebenfalls eine sehr schmale Pd-Verteilung nachgewiesen. Im Gegensatz dazu wird Platin in re-
lativ großen Anteilen über den gesamten Pelletquerschnitt gefunden. Aufgrund der niedrigen
Beladung konnte Bismut nicht detektiert werden.
Abbildung 4.49: ESMA-Profil der Elementverteilung der Schalenkatalysatoren Y43136 (links) und
Y43139 (rechts).
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Die ESMA-Daten liefern erste mögliche Erklärungen für die geringeren Ethylenselektivitäten
der Pd-Ag-Mn- und Pd-Pt-Bi-Katalysatoren im Vergleich zu Y41704 (tail-end Katalysator). Vor
allem Platin ist über den gesamten Katalysatorpellet verteilt, befindet sich also nicht ausschließ-
lich in der katalytischen Randschicht, wodurch eine Verdünnung der Palladiumoberfläche der
Pd-Pt-Bi-Katalysatoren im Vergleich zu Pd-Ag verringert sein kann. Dies wiederum führt da-
zu, dass größere Pd-Ensembles an der Katalysatoroberfläche vorliegen und somit unselekti-
ve Reaktionspfade zu Ethan und den C4-Kohlenwasserstoffverbindungen weiterhin katalysiert
werden. Die hier untersuchten Schalenkatalysatoren besitzen aufgrund ihres hohen Silberan-
teils mehr front-end Charakter, als der Referenzkatalysator Y41704 (siehe Abschnitt 3.2.3).
Bereits in der Doktorarbeit von Axel Pachulski wurde darauf hingewiesen, dass der Verdün-
nungsgrad der Palladiumoberfläche mit Silber im tail-end Katalysator Y41719 (bzw. Y41704)
mit 83% sehr viel größer ist, als für den front-end Katalysator Y41735 (11%).[3] Aufgrund der
niedrigen Metallbeladungen und der hohen Dispersitäten ist davon auszugehen, dass vor allem
im front-end Katalysator bzw. in den hier getesteten Schalenkatalysatoren neben Pd-Ag- bzw.
Pd-Pt-Legierungen auch Silber- und Platinkristallite an der Katalysatoroberfläche vorliegen, die
nicht mit Palladiumpartikeln in Kontakt sind. Anhand von XPS-Analysen konnten Silberanrei-
cherungen für Y41719 und eine Silberverarmung der Katalysatoroberfläche in Y41735 in der
Doktorarbeit von Axel Pachulski nachgewiesen werden.[3]
Die Aktivität der neu entwickelten Schalenkatalysatoren ist über den gesamten Umsatz- bzw.
Verweilzeitbereich deutlich höher als die der beiden tail-end und front-end Referenzsysteme. In
Abbildung 4.50 sind die Acetylenumsätze als Funktion der modifizierten Verweilzeit W/F0C2H2
dargestellt. Ein Vergleich zwischen den beiden Referenzkatalysatoren macht deutlich, dass die
Aktivität des front-end Katalysators etwas geringer ist, als die des tail-end Katalysators, was auf
die geringere Silberbeladung zurückgeführt werden kann. Der selbe Trend zeichnet sich auch
für die Pd-Ag-Mn- und Pd-Pt-Bi-Katalysatoren ab. Mit geringerer Beladung an Zweit- und Dritt-
metall steigt die Aktivität gegenüber des höher beladenen Systems an. Bei einer Verweilzeit von
900 gh/mol erreicht Pd-Ag-Mn/Al2O3 (350 ppm Pd, 350 ppm Ag und 87.5 ppmMn) einen nahe-
zu vollständigen Acetylenumsatz bei 40°C und 10 bar. Der Umsatz der beiden Referenzsysteme
Y41735 und Y41704 liegt bei 60%, respektive 70%. Die aus den höheren Aktivitäten resultieren-
den gesteigerten Ethylenausbeuten bei gleicher Verweilzeit der neu entwickelten Katalysatoren
sind ebenfalls in Abbildung 4.50 gezeigt. Hier wird vor allem das Potential des niedrig beladenen
Pd-Ag-Mn-Katalysators deutlich, der im mittleren Verweilzeitbereich höhere Ethylenausbeuten
erzielt als der front-end Katalysator mit gleicher Palladiumbeladung oder auch der tail-end Ka-
talysator, der speziell auf diese Reaktionsbedingungen abgestimmt wurde.
Die Aktivitäts- und Selektivitätsergebnisse der Pd-Eu- und Pd-Y-Schalenkatalysatoren zeigen
einen vergleichbaren Trend wie die trimetallischen Palladiumkatalysatoren (Abbildung 4.51).
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Abbildung 4.50: Aktivitäten (links) und Ethylenausbeuten (rechts) der neu entwickelten Pd-Ag-
Mn- und Pd-Pt-Bi-Schalenkatalysatoren im Vergleich zu etablierten front-end
(Y41735) und tail-end (Y41704) Pd-Ag-Schalenkatalysatoren.
Bei einem Vergleichsumsatz von 70% besitzen die Pd-Seltenerdmetallkatalysatoren geringere
Ethylenselektivitäten als der Pd-Ag-Referenzkatalysator für tail-end Hydrierungen. Auch ist hier
wieder zu beobachten, dass mit sinkender Beladung an Europium und Yttrium die Selektivität zu
Ethylen ansteigt. Gleichzeitig nimmt die Selektivität zu Ethan deutlich ab. Die C4-Selektivitäten
werden durch die Promotierung mit Europium und Yttrium sowie bei unterschiedlicher Metall-
beladung kaum verändert. Analog zu den Trägerkatalysatoren besitzen die Pd-Eu-Katalysatoren
im Vergleich zu den Pd-Y-Katalysatoren bei gleicher Metallbeladung eine geringere Ethylen-
selektivität. DRIFTS-Messungen an den Trägerkatalysatoren haben keine Hinweise auf einen
Ensemble- oder einen Ligandeneffekt der Seltenerdmetalle und Yttrium auf Palladium geliefert.
Im Gegensatz zu den Trägerkatalysatoren, bei denen Ethan das Hauptprodukt der Acetylen-
hydrierung war, weisen die Schalenkatalysatoren dagegen sehr hohe Ethylenselektivitäten auf,
obwohl die Metallverhältnisse aus den Trägerkatalysatoren (Pd:Eu bzw. Pd:Y = 1:4) für die
Schalenkatalysatoren teilweise übernommen wurden (350 ppm Pd, 87.5 ppm Eu, Y). Eingangs
wurde bereits darauf hingewiesen, dass für Schalenkatalysatoren generell höhere Selektivitäten
im Vergleich zu den entsprechenden Trägerkatalysatoren zu erwarten sind. Bei Katalysatoren,
die vollständig mit Aktivkomponenten getränkt wurden und keine strukturellen sowie thermo-
dynamischen Einflüsse auf die Selektivität vorliegen, können Neben- und Parallelreaktion weiter
ungehindert ablaufen, solange sich die Reaktanden in den Katalysatorporen und dort in Kon-
takt mit Aktivzentren befinden. Auf das System der Acetylenhydrierung übertragen, bedeutet
dies, dass gebildetes Ethylen entweder durch Desorption-Readsorption weiter in Ethan umge-
setzt wird, oder aber ohne Desorption an den Aktivzentren zu Ethan reagiert. Gegen die Route
der Ethanbildung über Desorption-Readsorption sprechen einerseits Arbeiten von AL AMMAR und
WEBB, die mit Hilfe von 14C-Isotopenmarkierungen keine Readsorption von Ethylen an Pd/SiO2
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beobachten konnten.[73] Andererseits sind in den Schalenkatalysatoren die Aktivkomponenten
hauptsächlich in einer sehr schmalen Randschicht des Katalysatorformlings zu finden, so dass
bei einer Diffusion der Moleküle durch den Pellet nur wenige Aktivzentren für Weiterreaktionen
vorliegen.
Abbildung 4.51: Vergleich der Schalenkatalysatoren Pd-Y sowie Pd-Eu mit dem Pd-Ag-
Referenzkatalysator Y41709 bei einem Acetylenumsatz von 70% bei 40°C und
10 bar im Rohrreaktor MR4.
Die Aktivitäten der Pd-Eu-, Pd-Y- und Pd-Er-Katalysatoren ist über den beobachteten Umsatz-
bereich im Vergleich zu den beiden front-end und tail-end Schalenkatalysatoren sowie auch zu
den Pd-Ag-Mn- und Pd-Pt-Bi-Systemen deutlich höher (siehe Abbildung 4.52).
Abbildung 4.52: Aktivitäten (links) und Ethylenausbeuten (rechts) der neu entwickelten Pd-Eu-
und Pd-Y-Schalenkatalysatoren im Vergleich zu etablierten front-end (Y41735)
und tail-end (Y41704) Pd-Ag-Schalenkatalysatoren.
Bei einer Verweilzeit von 900 gh/mol wurde von allen Katalysatoren ein nahezu vollständiger
Acetylenumsatz erreicht. Somit werden auch hier bei gleicher Verweilzeit von den neuartigen
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Schalenkatalysatoren höhere Ethylenausbeuten erzielt. Für die Pd-Eu- und Pd-Y-Katalysatoren
liegen keine ESMA-Daten vor, so dass keine konkrete Aussage über eine Verdünnung der Palla-
diumoberfläche getroffen werden kann. Die hohen Aktivitäten liefern allerdings einen Hinweis
darauf.
4.4 SCILL-Schalenkatalysatoren
Die in den vorherigen Kapiteln vorgestellte Entwicklung neuer Schalenkatalysatoren für die
selektive tail-end Hydrierung von Acteylen stellt eine Möglichkeit dar, gezielt die Ethylenselek-
tivität zu beeinflussen. Ein weiterer Ansatz, der in dieser Arbeit verfolgt wurde, ist die Herstel-
lung von SCILL-Katalysatoren, ausgehend von den etablierten Pd-Ag-Katalysatorsystemen des
Industriepartners. Dazu wurden sowohl der front-end als auch der tail-end Schalenkatalysa-
tor mit zwei unterschiedlichen Ionischen Flüssigkeiten beschichtet und in zwei verschiedenen
Versuchsreihen getestet. Zunächst wurde der Einfluss variierender IL-Beladungen auf die Kata-
lysatoraktivität in einem Temperaturbereich zwischen 40°C und 80°C in einem Monolinereaktor
untersucht (siehe Abschnitt 3.3.3).[148] Anschließend wurden Selektivität-Umsatz-Diagramme
im Rohrreaktor MR4 bei einer konstanten Reaktortemperatur von 40°C aufgenommen, um so
Selektivitätsänderungen bei gleichem Acetylenumsatz vergleichen zu können.
In den Abbildungen 4.53 und 4.54 sind die aus den Aktivitätsmessungen im Monolinereak-
tor resultierenden Acetylenumsätze der beiden tail-end und front-end Schalenkatalysatoren mit
jeweils variierender Beladung an [BMIM][DCA] und [DMIM][MeHPO3] dargestellt. Für die un-
beschichteten Schalenkatalysatoren sind die gemittelten Acetylenumsätze aus vier (Y41719)
bzw. drei (Y41735) Referenzmessungen sowie der daraus bestimmten Standardabweichungen
angegeben. Sowohl für die unbeschichteten als auch für die SCILL-Katalysatoren steigt der Ace-
tylenumsatz mit steigender Temperatur deutlich an. Dies wird für eine Temperaturabhängigkeit
der Geschwindigkeitskonstanten nach Arrhenius auch erwartet. Für die beiden [BMIM][DCA]-
und [DMIM][MeHPO3] SCILL-Systeme ist zu erkennen, dass die Ionischen Flüssigkeiten einen
deutlichen Einfluss auf den Acetylenumsatz des jeweiligen Schalenkatalysators besitzen.
Für alle vier SCILL-Systeme sinkt der Acetylenumsatz durch eine Beschichtung des Pd-Ag-
Schalenkatalysators mit einer Ionischen Flüssigkeit. Allerdings zeigen sich für den front-end
Katalysator mit hoher Silberbeladung (Y41735) unabhängig von der Ionischen Flüssigkeit nur
geringe Unterschiede mit steigender IL-Beladung. Im Gegensatz dazu wird für den tail-end Ka-
talysator ein größerer Einfluss der IL-Beladung auf den Acetylenumsatz beobachtet. Ein Ansatz,
den Umsatzrückgang der SCILL-Katalysatoren zu erklären, liefern die unterschiedlichen Löslich-
keiten von Wasserstoff und Kohlenwasserstoffen in den IL-Filmen an der Katalysatoroberfläche.
1H-NMR-Messungen von DYSON et al. zeigen eine sehr niedrige Löslichkeit von H2 in verschie-
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Abbildung 4.53: Einfluss der IL-Beladung von [BMIM][DCA] auf den Acetylenumsatz für den tail-
end (Y41719, links) und den front-end (Y41735, rechts) Schalenkatalysator.
Abbildung 4.54: Einfluss der IL-Beladung von [DMIM][MeHPO3] auf den Acetylenumsatz
für den tail-end (Y41719, links) und den front-end (Y41735, rechts)
Schalenkatalysator.
denen Ionischen Flüssigkeiten im Vergleich zu herkömmlichen organischen Lösungsmitteln wie
z. B. Ethanol und Methanol.[198] In Arbeiten von RUTA et al. zur Acetylenhydrierung an Pd-
Nanopartikeln, die in Ionischen Flüssigkeiten stabilisiert wurden, können ebenfalls geringere
Wasserstofflöslichkeiten im IL-Film nachgewiesen werden.[10] Für Acetylen, Ethylen und Ethan
wurde folgende Reihenfolge der Löslichkeit in [BMIM][PF6] festgestellt: C2H2 > C2H4 > C2H6.
Diese Beobachtung deckt sich ebenfalls mit Untersuchungen von LEE et al.,[20] die für unge-
sättigte Kohlenwasserstoffe durchweg höhere Löslichkeiten der Alkine als der korrespondieren-
den Olefine beobachten konnten. In SCILL-Katalysatoren werden zudem teilweise Komplexie-
rungen des Aktivmetalls durch die Anionen der Ionischen Flüssigkeiten beobachtet. In XPS-
Untersuchungen von ARRAS et al. an Pd/SiO2 SCILL-Katalysatoren für die Selektivhydrierung
von Citral zu Citronellal konnten Pd2+-Spezies nachgewiesen werden, deren Bildung die Au-
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toren auf eine Komplexierung von Palladium durch [N(CN)2]
− Anionen der IL [BMIM][DCA]
zurückführen.[157] Der geringe Einfluss der IL-Beladung auf die Aktivität des front-end Scha-
lenkatalysators lässt vermuten, dass bedingt durch den hohen Silberanteil die Pd-Oberfläche
relativ schnell durch eine Komplexierung der Aktivzentren abgesättigt ist und weiter steigen-
de IL-Beladungen keinen nennenswerten Einfluss mehr besitzen. Dagegen spricht allerdings der
von PACHULSKI[3] bestimmte Verdünnungsgrad der Pd-Oberfläche des front-end Katalysators (sie-
he Abschnitt 4.3), der mit 11% nur sehr gering ist. Wird allerdings angenommen, dass aufgrund
der geringen Pd-Verdünnung an der Katalysatoroberfläche große Pd-Ensembles vorliegen, kann
die Komplexierung der Pd-Zentren aufgrund sterischer Hinderungen durch die Anionen und Ka-
tionen trotz steigender IL-Beladung stagnieren.
Ein direkter Vergleich der beiden Ionischen Flüssigkeiten auf die Katalysatoraktivität bei ei-
ner Beladung von 0.05 gIL/gKat ist in Abbildung 4.55 gezeigt. Hier wird deutlich, dass
[DMIM][MeHPO3] einen stärker desaktivierenden Charakter besitzt als [BMIM][DCA]. LEE
et al.[20] konnten zeigen, dass mit steigender Anzahl an C-Atomen der Alkylseitenketten
des Imidazoliumkations die Löslichkeit von Kohlenwasserstoffen ansteigt. In der Dicyanamid-
basierten IL [BMIM][DCA] bestehen die beiden Alkylreste aus einer Butyl- sowie einer Methyl-
gruppe, in [DMIM][MeHPO3] aus zwei Methylgruppen. Die stärkere Desaktivierung von
[DMIM][MeHPO3] gegenüber [BMIM][DCA] kann somit auf eine geringere Löslichkeit der
Kohlenwasserstoffe im IL-Film zurückgeführt werden. Die geringen Unterschiede im front-end
Katalysator im Vergleich zum tail-end Katalysator führen zu dem Schluss, dass neben der Lös-
lichkeit der Reaktanden im IL-Film, die unabhängig vom Pd- und Ag-Gehalt sein sollte, auch
co-katalytische Effekte bzw. Wechselwirkungen der Ionischen Flüssigkeit mit den Aktivzentren
eine Rolle spielen und die Aktivität der untersuchten Katalysatoren beeinflussen.
Abbildung 4.55: Vergleich der Ativität des tail-end (links) und des front-end (rechts) Katalysators
bei einer IL-Beladung von je 0.05 gIL/gKat.
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Aus den Messungen zur Temperaturabhängigkeit des Acetylenumsatzes der Katalysatoren kön-
nen über die Arrhenius-Gleichung (36) die scheinbaren Aktivierungsenergien Ea der unbeschich-
teten sowie der SCILL-Katalysatoren bestimmt werden.
k = k0 · e
Ea
RT (36)
Die graphisch bestimmten scheinbaren Aktivierungsenergien der Schalenkatalysatoren aus der
Auftragung der Umsatzgeschwindigkeit rC2H2 gegen 1/T sind in Tabelle 4.18 aufgelistet.
Tabelle 4.18: Einfluss unterschiedlicher ILs auf die scheinbare Aktivierungsenergie des tail-end
und des front-end Schalenkatalysators.
Katalysator IL Beladung [gIL/gKat] Ea [kJ/mol]
tail-end Y41719
ohne IL – 19.4
[BMIM][DCA]
0.025 41.0
0.05 40.8
[DMIM][MeHPO3]
0.025 43.9
0.05 47.0
front-end Y41735
ohne IL – 23.7
[BMIM][DCA]
0.025 25.8
0.05 30.9
[DMIM][MeHPO3]
0.025 37.7
0.05 38.3
Die scheinbare Aktivierungsenergie der unbeschichteten Pd-Ag-Schalenkatalysatoren liegen bei
19 kJ/mol (Y41719) und 23.7 kJ/mol. In der Literatur werden Werte zwischen 32 kJ/mol und
44 kJ/mol für die Acetylenhydrierung angegeben.[99, 120, 122] Die Abweichungen zu den in die-
ser Arbeit bestimmten Werten können durch die unterschiedliche Natur des Katalysators, die
Metallzusammensetzungen sowie unterschiedliche Reaktionsbedingungen erklärt werden. Die
Umsatzgeschwindigkeit rC2H2 von Acetylen nimmt im Vergleich zu den unbeschichteten Scha-
lenkatalysatoren mit steigender IL-Beladung deutlich ab. Aus Tabelle 4.18 ist zu entnehmen,
dass sich die scheinbaren Aktivierungsenergien der SCILL-Katalysatoren im Vergleich zum Refe-
renzsystem Y41719 nahezu verdoppeln, für den front-end Katalysator nimmt die Aktivierungs-
energie um ca. 5 - 15 kJ/mol zu. Dies kann auf Änderungen von Adsorptionseigenschaften der
Edukte und Produkte an der Katalysatoroberfläche hindeuten, die für den tail-end Katalysa-
tor stärker ausgeprägt zu sein scheinen. Da die Aktivierungsenergien aber über eine integrale
Umsatzgeschwindigkeit von Acetylen über den gesamten Rohrreaktor bestimmt wurden, reprä-
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sentieren sie nicht die wahren Aktivierungsenergien bei niedrigen Acetylenumsätzen, sondern
hängen maßgeblich von der Temperatur sowie von einer oder mehreren Adsorptionskonstanten
ab.[11] Somit können aus den in dieser Arbeit bestimmten scheinbaren Aktivierungsenergien kei-
ne Rückschlüsse darauf gezogen werden, ob die Hydrierung an den SCILL-Katalysatoren durch
Stofftransport gehemmt wird oder im Bereich der kinetischen Kontrolle abläuft.
Die Variante des Monolineraktors bietet den Vorteil, dass relativ geringe Mengen an Schalenka-
talysator verwendet werden können, was die Beschichtung der Katalysatorpellets mit Ionischer
Flüssigkeit über Incipient Wetness ermöglicht. Ein entscheidender Nachteil dieser Methode ist
allerdings die schlechte Reproduzierbarkeit der gemessenen Umsätze und Selektivitäten. Bereits
mit einer Lupe waren ungleichmäßige Beschichtungen der Katalysatorpellets sichtbar, die durch
mechanische Instabilität der Beschichtung und somit durch Abrieb bei Transport und Lagerung
der Pellets erklärt werden können.[148] Dadurch wird bei nur 13 Pellets für die Aktivitätsmessun-
gen die Schwankungsbreite so groß, dass nur generelle Trends in der Katalysatoraktivität und
Selektivität der SCILL-Katalysatoren beschrieben und beurteilt werden können. So wurde für
den front-end Katalysator Y41735 hauptsächlich ein Einfluss der IL auf die C4-Selektivität, für
den tail-end Katalysator Y41719 eine abnehmende Ethanselektivität mit steigender IL-Beladung
beobachtet. Um verlässliche Aussagen bezüglich der Produktselektivität der SCILL-Katalysatoren
im Vergleich zu den unbeschichteten Referenzsystemen treffen zu können, wurden Selektivitäts-
Umsatz-Diagramme in Scale-Up Versuchen im Mehrbettrohrreaktor MR4 bei 40°C durchgeführt.
Die erforderlichen Mengen an mit Ionischen Flüssigkeiten beschichteten Schalenkatalysatoren
wurden jeweils im 50 g-Maßstab durch Gusstränkung beim Industriepartner hergestellt.
In den Abbildungen 4.56 und 4.57 sind die Acetylenumsätze der SCILL-Katalysatoren im Ver-
gleich zum jeweiligen unbeschichteten Referenzkatalysator in Abhängigkeit der modifizierten
Verweilzeit W/F0C2H2 dargestellt. Analog zu den Messungen im Monolinereaktor MR5 sinken für
den tail-end sowie den front-end Katalysator die Acetylenumsätze mit steigender IL-Beladung.
Der Einfluss steigender Beladungen auf den Acetylenumsatz ist für den tail-end Katalysator deut-
licher ausgeprägt als für den front-end Katalysator. Die Beobachtungen aus den Vorversuchen
zur Katalysatoraktivität im MR5 können somit auf die Scale-Up Messungen übetragen werden.
Aufgrund der starken Desaktivierung der SCILL-Katalysatoren durch die Ionischen Flüssigkeiten
ist kein Vergleich der Produktselektivitäten bei einem Referenzumsatz von 70% möglich. Um
dennoch eine gewisse Vergleichbarkeit der SCILL-Katalysatoren zu gewährleisten, wurden die
Selektivitäten bei einer Verweilzeit von 483 gh/mol gegeneinander aufgetragen. In Tabelle 4.19
sind die jeweiligen IL-Schichtdicken der SCILL-Katalysatoren zu finden, die nach Gleichung (7)
und (8) (Abschnitt 2.4) berechnet wurden.
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Abbildung 4.56: Vergleich der Katalysatoraktivität von Y41704 in Abhängigkeit der IL-Beladung
an [BMIM][DCA] (links) und [DMIM][MeHPO3] (rechts) als Funktion der Ver-
weilzeit bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor MR4.
Abbildung 4.57: Vergleich der Katalysatoraktivität von Y41735 in Abhängigkeit der IL-Beladung
an [BMIM][DCA] (links) und [DMIM][MeHPO3] (rechts) als Funktion der Ver-
weilzeit bei 40°C und 10 bar im Rohrreaktor MR4.
Aus Tabelle 4.19 ist zu entnehmen, dass mit steigender IL-Beladung die Dicke des IL-Films
an der Katalysatoroberfläche ansteigt. Für niedrige IL-Beladungen werden sehr kleine Schicht-
dicken unter 2 nm berechnet, die in der Größenordnung einer Monolage der IL liegt. Für diese
SCILL-Katalysatoren wird angenommen, dass die Katalysatoroberfläche nicht mehr vollständig
von einer IL-Schicht bedeckt ist.[8]
In Abbildung 4.58 sind die Ethylen-, Ethan- und C4-Selektivitäten für die tail-end SCILL-
Katalysatoren im Vergleich zum unbeschichteten Referenzkatalysator Y41704 aufgetragen. So-
wohl für eine Beschichtung mit [BMIM][DCA] als auch mit [DMIM][MeHPO3] nimmt mit stei-
gender IL-Beladung die Ethylenselektivität im Vergleich zum unbeschichteten Katalysator zu.
Im Falle einer Beschichtung mit [BMIM][DCA] ist eine signifikante Abnahme der Ethanselek-
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Tabelle 4.19: Berechnete Schichtdicken der für die Scale-Up Messungen hergestellten SCILL-
Katalysatoren.
Katalysator IL Beladung [gIL/gKat] s IL-Film [nm]
Y41704
[BMIM][DCA]
0.01 0.8
0.025 1.9
0.05 3.8
0.1 7.8
[DMIM][MeHPO3]
0.01 0.7
0.025 1.7
0.05 3.4
Y41735
[BMIM][DCA]
0.01 1.3
0.025 3.3
0.05 6.7
0.1 13.9
[DMIM][MeHPO3]
0.01 1.0
0.025 3.0
0.05 6.0
tivität zu beobachten, die C4-Selektivität wird von den Ionischen Flüssigkeiten kaum beein-
flusst. Für die [DMIM][MeHPO3] SCILL-Katalysatoren von Y41704 ist eine leichte Abnahme der
C4-Selektivität mit steigender IL-Beladung zu beobachten. Werden geringere Löslichkeiten von
Ethylen und Ethan in den Ionischen Flüssigkeiten im Vergleich zu Acetylen angenommen, wird
die Desorption von Ethylen, das durch die Hydrierung von Acetylen gebildet wurde, begünstigt
und die Weiterreaktion zu Ethan inhibiert.[11] Der Trend der sinkenden Ethanselektivitäten aus
den Messungen am tail-end SCILL-System im Monolinereaktor konnten somit in den Scale-Up
Messungen im Mehrbettrohrreaktor bestätigt werden.
Im Gegensatz zum tail-end Katalysator zeigt der front-end Katalysator keinen eindeutigen Trend
der IL-Beladung auf die einzelnen Produktselektivitäten, insbesondere für die [BMIM][DCA]
Y41735 SCILL-Systeme. Nur bei Beladungen von 0.025 und 0.05 gIL/gKat werden mit 84% und
82% höhere Ethylenselektivitäten als für den unbeschichteten front-end Katalysator (79%) er-
reicht. Für [DMIM][MeHPO3] wird ein leichter Anstieg der Ethylenselektivität beobachtet.
Aus den Aktivitätsmessungen können vor allem für die front-end SCILL-Katalysatoren Stoff-
transportlimitierungen ausgeschlossen werden, da mit steigender IL-Beladung und zunehmen-
der Schichtdicke des IL-Films kein nennenswerter Einfluss auf die Aktivität der Katalysatoren
und damit auf den Acetylenumsatz beobachtet werden können. Gleichzeitig kann aus den
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Abbildung 4.58: Produktselektivitäten von Y41704 in Abhängigkeit der IL-Beladung an
[BMIM][DCA] (links) und [DMIM][MeHPO3] (rechts) bei einer Verweilzeit von
483 gh/mol, 40°C und 10 bar im Rohrreaktor MR4.
Abbildung 4.59: Produktselektivitäten von Y41735 in Abhängigkeit der IL-Beladung an
[BMIM][DCA] (links) und [DMIM][MeHPO3] (rechts) als Funktion der Verweil-
zeit von 483 gh/mol, 40°C und 10 bar im Rohrreaktor MR4.
Unregelmäßigkeiten in den Selektivitäten zu Ethylen sowie den Nebenprodukten Ethan und
C4-Kohlenwasserstoffe für die [BMIM][DCA] Y41735 SCILL-Katalysatoren davon ausgegangen
werden, dass kein regelmäßiger IL-Film an der Katalysatoroberfläche vorliegt und die Aktivzen-
tren nicht vollständig von der Ionischen Flüssigkeit bedeckt sind.
Anhand von TEM-Aufnahmen wurde versucht für einen SCILL-Katalysator (Y41719) mit einer
IL-Beladung von 0.025 gIL/gKat [BMIM][DCA] den IL-Film an der Katalysatoroberfläche zu vi-
sualisieren. Die TEM-Bilder der unbeschichteten Referenz sowie des SCILL-Katalysators sind in
den Abbildungen 4.60 und 4.61 gezeigt.
126
Abbildung 4.60: TEM- Bilder des Schalenkatalysators Y41719-Referenz.
Abbildung 4.61: TEM- Bilder des Schalenkatalysators Y41719-Referenz mit einer IL-Beladung von
0.025 gIL/gKat [BMIM][DCA].
In den TEM-Bildern sind keine signifikanten Unterschiede an den Pd-Ag-Partikeln zwischen dem
unbeschichteten und demmit IL beschichteten Schalenkatalysator zu erkennen. Ob dies auf eine
unregelmäßige IL-Schicht an der Katalysatoroberfläche zurückzuführen ist, oder aber generell
darauf, dass die IL-Schicht in TEM-Bildern nicht dargestellt werden kann, lässt sich an dieser
Stelle nicht eindeutig feststellen.
Der mit 0.025 gIL/gKat [BMIM][DCA] beschichtete Y41719 SCILL-Katalysator wurde ebenfalls
in in situ XPS-Messungen untersucht, um Erkenntnisse über den Oxidationszustand der Metall-
partikel zu gewinnen. Dazu wurde zunächst die unbeschichtete Referenz bei RT unter UHV
(4.13·10−7 bar) untersucht. Dabei lud sich allerdings die Katalysatoroberfläche aufgrund der
isolierenden Eigenschaften des α-Al2O3-Trägers stark auf (Abbildung 4.62).
Es ist gut zu erkennen, dass die Al2p und Al2s Peaks um mehr als 600 eV zu höheren Bindungs-
energien verschoben wurden. In der XP-Spektroskopie werden mit Hilfe von Röntgenstrahlen
innere Elektronen eines Atoms herausgeschlagen. Die resultierende kinetische Energie dieser
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Abbildung 4.62: XPS-Spektrum von Y41719 ohne IL bei RT und unter UHV und Referenzspek-
trum der Al2s und Al2p Linien bei monochromatischer Kα Anregungsstrahlung
(rechts oben[199]).
Elektronen wird gemessen und ist je nach Energie der eintreffenden Röntgenstrahlen cha-
rakteristisch für die jeweiligen Elemente. Bei nichtleitenden Katalysatormaterialien lädt sich
die Oberfläche positiv auf und erhöht somit die Austrittsarbeit der Elektronen, die herausge-
schlagen werden. Daduch wird die kinetische Energie der Elektronen, welche die Differenz der
Anregungsenergie und Autrittsarbeit ist, verringert und suggeriert eine stärker Bindungsenergie.
Als nächstes wurden die XPS-Messungen unter H2-Atmosphäre (100% H2, 7 mL/min) wieder-
holt (Abbildung 4.63). Obwohl die Messungen bei 30°C und 0.5 mbar H2 ebenfalls ein Auf-
laden der Katalysatoroberfläche zeigen, werden die Al2p und Al2s Peaks deutlich erkennbar.
XPS-Messungen bei 100°C zeigen neben einer starken Aufladung vergleichbar geringe Signalin-
tensitäten zu den Messungen unter UHV.
Da sowohl unter UHV als auch unter in situ Reduktionsbedingungen aufgrund der starken Aufla-
dung der Katalysatoroberfläche die einzelnen Peaks des Trägermaterials nicht aufgelöst werden
konnten, wurden als nächstes XPS-Messungen an dem mit 0.025 gIL/gKat [BMIM][DCA] be-
schichteten Pd-Ag-Schalenkatalysator Y41719 durchgeführt. Dieser weist bei RT nur noch eine
Verschiebung von ca. 12 eV auf (Abbildung 4.64) Dies kann über die höhere Leitfähigkeit der
Katalysatoroberfläche erklärt werden, die aus der Beschichtung mit der Ionischen Flüssigkeit
resultiert. Dadurch wir die Ladung besser an der Oberfläche verteilt und die Austrittsarbeit der
Elektronen im Vergleich zum unbeschichteten Schalenkatalysator verringert.
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Abbildung 4.63: XPS-Spektrum von Y41719 ohne IL bei 30°C und 100°C und 0.5 mbar H2.
Das XPS-Spektrum des SCILL-Katalysators zeigt zwei Peaks bei einer Bindungsenergie von
85.5 eV und 130.0 eV, die jeweils Al2p und Al2s Elektronen zugeordnet werden können. Die
Literaturwerte für diese beiden Peaks liegen bei 73 eV (bzw. 73.5 - 74.3 eV in Al2O3) und
118 eV.[199] Der Peak bei 541.1 eV kann O1s Elektronen aus dem Al2O3-Trägermaterial zuge-
ordnet werden, die einen typischen Bindungsenergiebereich von 529.9 - 531.8 eV abdecken
(12 eV Verschiebung).[199] Im XPS-Spektrum taucht neben den für das Trägermaterial typischen
Al- und O-Peaks zusätzlich ein weiterer, intensiver Peak bei 294.8 eV (ebenfalls um 12 eV ver-
schoben) auf, der charakteristisch für C1s-Elektronen (284.5 eV bzw. 280.8 - 283 eV in Carbid)
ist. Eine Sensitivitätsanalyse, in der gezielt einzelne eV-Bereiche gescannt werden, zeigt einen
weiteren Peak bei 420.7 eV. Wird die Verschiebung von 12 eV abgezogen, dann stimmt die La-
ge dieses Peaks mit N1s überein.[199] Als einzige Quelle für Kohlenstoff und Stickstoff kommt
die Ionische Flüssigkeit in Frage, mit der der Schalenkatalysator zuvor imprägniert wurde. Mit
Hilfe der XP-Spektroskopie kann demnach die Ionische Flüssigkeit an der Katalysatoroberfläche
nachgewiesen werden.
In der Sensitivitätsanalyse wurde auch nach Pd und Ag gescannt. Die Metalle konnten aber ent-
weder aufgrund der geringen Beladung oder der IL-Schichtdicke von ca. 2 nm (Tabelle 4.19)
nicht nachgewiesen werden. Die beiden Hauptpeaks Pd3d5/2 und Pd3d3/2 wären bei einer Bin-
dungsenergie von 335 eV und 340 eV zu erwarten. Die Hauptpeaks für Ag liegen bei 368
eV (Ag3d5/2) und 374 eV (Ag3d3/2).
[199] Zudem zeigt der SCILL-Katalysator unter in situ
Reduktionsbedingungen (100% H2, 0.5 mbar, 7 mL/min) bei 100°C eine zeitliche Abnahme
der Peakintensitäten von Al2p. Gleichzeitig nimmt die Intensität des C1s-Peaks zu. Dies deutet
darauf hin, dass durch den Röntgenstrahl C-C-Bindungen in der IL gebrochen werden und sich
Kohlenstoffspezies auf der Katalysatoroberfläche ablagern (Abbildung 4.66).
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Abbildung 4.64: XPS-Spektrum von Y41719 mit einer IL-Beladung von 0.025 gIL/gKat
[BMIM][DCA] bei RT und unter UHV sowie Sensitivitätsanalyse für N1s.
Abbildung 4.65: XPS-Spektrum der Sensitivitätsanalyse für Pd3d und Ag3d an Y41719 mit einer
IL-Beladung von 0.025 gIL/gKat [BMIM][DCA].
Die XPS-Messungen wurden an Trägerkatalysatoren mit einer Metallbeladung von 3 wt.% Pd
und 1.25 wt% Ag wiederholt. Die berechnete Schichtdicke des IL-Films bei einer IL-
Beladung von 0.01 gIL/gKat [BMIM][DCA] beträgt 0.6 nm. Die Eindringtiefe des Röntgen-
strahls liegt im Bereich weniger Angström, sodass bei einer Schichtdicke des IL-Films unter
einem Nanometer dieser an der Katalysatoroberfläche auftreffen sollte. Die XPS-Messungen
am SCILL-Trägerkatalysator zeigten allerdings im Vergleich zu den Messungen am SCILL-
Schalenkatalysator unter allen Versuchsbedingungen ein sehr starkes Aufladen der Katalysa-
toroberfläche. Somit konnte auch in diesen Messungen weder Palladium noch Silber detektiert
werden.
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Abbildung 4.66: Bildung von Kohlenstoffablagerungen auf der Katalysatoroberfläche wäh-
rend der XPS-Messungen an Y41719 mit einer IL-Beladung von 0.025 gIL/gKat
[BMIM][DCA].
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5 Zusammenfassung
Ziel der vorliegenden Arbeit war die Entwicklung neuer Katalysatoren für die Selektiv-
hydrierung von Acetylen unter industriellen tail-end Bedingungen. Dazu wurden in Hochdurch-
satzexperimenten verschiedene Metallkombinationen ausgehend von Palladium und Platin als
Aktivkomponente zunächst in einem 128-fach Hochdurchsatzreaktor auf ihre Aktivität und Se-
lektivität hin untersucht. Katalysatorkombinationen, die in den Hochdurchsatzmessungen hohe
Ausbeuten zeigten, wurden in weiteren Scale-Up Untersuchungen im Rohrreaktor als Träger-
und Schalenkatalysatoren unter industriellen tail-end Bedingungen getestet. Ein zweiter An-
satz, der in der vorliegenden Arbeit verfolgt wurde, war die Modifizierung der bestehenden
state-of-the-art Pd-Ag-Schalenkatalysatoren mit zwei unterschiedlichen Ionischen Flüssigkeiten.
Damit wurden erstmalig SCILL-Katalysatoren in der Acetylenhydrierung verwendet. Im Rohrre-
aktor sollte der Einfluss der IL-Beladung auf die Aktivität sowie die Selektivität dieser neuartigen
SCILL-Katalysatoren untersucht und bewertet werden.
Hochdurchsatzexperimente In den Hochdurchsatzexperimenten wurden monolithische Struk-
turen verwendet, die es erlauben in relativ kurzer Zeit eine Vielzahl an Metallkombinationen zu
testen und mögliche neue Katalysatoren für die tail-end Hydrierung zu identifizieren. Die Hoch-
durchsatzmessungen wurden bei Normaldruck und 65°C durchgeführt und können somit nicht
unmittelbar auf industrielle Bedingungen übertragen werden. Dennoch sollten sie aufgrund der
Schichtdicke des Washcoats, der mit der katalytisch aktiven Schicht von Schalenkatalysatoren
vergleichbar ist, ein ähnliches Stofftransportverhalten wie Schalenkatalysatoren aufweisen und
stellen somit ein valides System zur Beurteilung von Aktivitäten und Selektivitäten von Kataly-
satoren dar. Unter den in dieser Arbeit getesteten Katalysatoren stechen insbesondere die beiden
Systeme Pd-Ag-Mn/Al2O3 und Pd-Pt-Bi/Al2O3 mit einer Ethylenselektivität von 74% und 76%
bei gleichzeitig hohem Acetylenumsatz von 70% respektive 84% heraus. Neben trimetallischen
Pd- und Pd-Pt-Katalysatoren zeigten auch neu entwickelte bimetallische Pd-Katalysatoren, die
mit Seltenerdmetallen promotiert wurden, hohe Ethylenselektivitäten und Acetylenumsätze. In
den Hochdurchsatzmessungen konnte kein Einfluss der Imprägnierungsreihenfolge der einzel-
nen Metalle auf die Aktivität sowie die Selektivität beobachtet werden, so dass diese in den
Scale-Up Messungen nicht weiter berücksichtigt wurden.
Scale-Up Messungen In Vorversuchen zeigte sich, dass bereits geringe Palladiumbeladungen
von 0.15 wt.% ausreichen, um unter den vom Industriepartner vorgegebenen Versuchsbeding-
ungen einen nahezu vollständigen Acetylenumsatz zu erzielen. Aufgrund der Nachweisgren-
ze vieler Analysemethoden wurde für die Präparation der Trägerkatalysatoren allerdings eine
Palladiumbeladung von 0.54 wt.% gewählt. In den Scale-Up Messungen wurden die Kata-
lysatoren Pd-Ag-Mn/Al2O3, Pd-Pt-Bi/Al2O3, Pd-Er/Al2O3, Pd-Eu/Al2O3 und Pd-Y/Al2O3 sowie
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die jeweiligen Referenzkatalysatoren Pd/Al2O3 und Pd-Pt/Al2O3 untersucht. In den Aktivitäts-
messungen der Trägerkatalysatoren im Rohrreaktor zeigte sich vor allem für die Reihe Pd, Pd-
Ag, Pd-Ag-Mn ein großer Einfluss des Zweit- und Drittmetalls auf den Acetylenumsatz sowie die
Ethylenselektivität. Die Aktivität der Katalysatoren nahm in der Reihe Pd > Pd-Ag > Pd-Ag-Mn
ab, die Ethylenselektivität zu. TPR-Messungen zeigten, dass durch die Zugabe der Promotorme-
talle die Bildung von unselektiven β -Pd-Hydridphasen unterdrückt wurde, gleichzeitig konnten
in DRIFTS-Experimenten ausgeprägte Ensemble-Effekte von Silber und Mangan auf das Aktiv-
metall Palladium nachgewiesen werden, die zu einer Verdünnung der Pd-Oberfläche führen.
Dadurch wird Acetylen vermehrt an isolierte Pd-Zentren adsorbiert und über Vinylspezies se-
lektiv zu Ethylen hydriert. Für die Reihe Pd, Pd-Pt-, Pd-Pt-Bi konnte im Vergleich zu den Pd-Ag-
Systemen keine eindeutige Korrelation zwischen Ethylenselektivität und möglicher Ensemble-
Effekte durch Platin und Bismut nachgewiesen werden. Mikrokalorimetrische Untersuchungen
der Pd-Ag- sowie der Pd-Pt-Katalysatoren lieferten im Falle der Pd-Ag-Katalysatoren keine Hin-
weise bezüglich einer signifikanten elektronischen Beeinflussung (Ligandeneffekt). Für Pd-Pt-
Bi/Al2O3 konnte mit 95%-iger Wahrscheinlichkeit von einem Ligandeneffekt und somit von
einer elektronischen Beeinflussung von Bismut auf Palladium ausgegangen werden, wodurch
die verbesserte Ethylenselektivität erklärt werden kann. Durch eine oxidative Vorbehandlung
der Trägerkatalysatoren bei 500°C im Muffelofen konnte die Aktivität der Pd-Ag-Katalysatoren
erhöht werden. Gleichzeitig wurde eine Abnahme der Ethylenselektivität beobachtet, was auf
ein Freilegen der Pd-Zentren an der Katalysatoroberfläche zurückgeführt werden kann. Für die
Pd-Pt-Systeme wurde kein eindeutiger Trend nachgewiesen.
Für die Pd-Seltenerdmetall-Katalysatoren wurde in den Aktivitätsmessungen in allen Fäl-
len Ethan als Hauptprodukt der Hydrierung gebildet. Da in den DRIFTS-Experimenten kein
nennenswerter Einfluss der Promotormetalle auf die Struktur des Katalysators erkannt werden
konnte, wird vermutet, dass die Seltenerdmetalloxide selbst eine unselektive Route der Acety-
lenhydrierung zu Ethan katalysieren. Die Existenz dieses Mechanismus sowie seine Natur wurde
im Rahmen dieser Arbeit nicht geklärt.
Weitere Scale-Up Messungen an den Schalenkatalysatoren im Mehrbettrohrreaktor haben ge-
zeigt, dass im Vergleich zum etablierten tail-end und front-end Schalenkatalysator die Ausbeute
an Ethylen von den in dieser Arbeit neu entwickelten Schalenkatalysatoren deutlich erhöht wer-
den konnte. Generell bedarf eine Übertragung der Katalysatorzusammensetzungen von Träger-
katalysatoren auf industriell anwendbare Katalysatorformlinge weiterer Untersuchungen hin-
sichtlich der Stabilität der aktiven Randschicht (Abrieb) sowie der Metallverhältnisse. In dieser
Arbeit wurde die Palladiumbeladung der neu entwickelten Schalenkatalysatoren auf die der eta-
blierten Systeme angeglichen. Ob dies (in diesen Fällen) die optimale Beladung darstellt, muss
in weiteren Untersuchungen (zur Optimierung) geklärt werden.
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SCILL-Katalysatoren Die SCILL-Katalysatoren wiesen eine starke Katalysatordesaktivierung
mit zunehmender IL-Beladung auf. Dabei besitzt die Ionische Flüssigkeit [DMIM][MeHPO3]
einen deutlich größeren desaktivierenden Charakter als [BMIM][DCA]. Nach Literaturangaben
kann dies durch die geringere Löslichkeit von Acetylen in [DMIM][MeHPO3] erklärt werden,
welche wiederum durch die längeren Seitenketten des Imidazolium-Kations begründet ist. In
Selektivitäts-Umsatz-Experimenten konnte vor allem für den tail-end Katalysator im Vergleich
zur unbeschichteten Referenz eine zunehmende Ethylenselektivität mit steigender IL-Beladung
beobachtet werden. Die höhere Ethylenselektivität kann einerseits durch unterschiedliche Lös-
lichkeiten von Acetylen, Ethylen und Ethan in den IL-Filmen an der Katalysatoroberfläche erklärt
werden. Bedingt durch die schlechtere Löslichkeit von Ethylen in den Ionischen Flüssigkeiten
wird dieses bevorzugt von der Katalysatoroberfläche desorbiert und nicht weiter zu Ethan umge-
setzt. Die scheinbaren Aktivierungsenergien der SCILL-Katalysatoren werden im Vergleich zum
unbeschichteten Schalenkatalysator nahezu verdoppelt, lassen aber aufgrund der Abhängigkeit
von einer oder mehrerer Adsorptionskonstanten keinen Rückschluss zu, ob die Messungen im
makro- oder im mikrokinetischen Regime ablaufen. Andererseits können die Ionischen Flüssig-
keiten durch Komplexierung der Aktivzentren die Selektivitäten beeinflussen. Anhand von in
situ XPS-Untersuchungen sollte geklärt werden, ob in den SCILL-Katalysatoren Komplexierun-
gen der Pd-Zentren durch die ILs stattgefunden haben. Aufgrund der niedrigen Palladiumbela-
dung der Schalenkatalysatoren sowie der isolierenden Eigenschaften des Al2O3-Trägermaterials
konnte Palladium in den XPS-Messungen allerdings nicht nachgewiesen werden.
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B Anhang
B.1 Monolithpräparation
Tabelle B.1: Verwendete Precursorverbindungen für die Erstellung der Monolithbibliothek
M210390/3.
Element Precursor Firma LOT
Ag AgNO3 Silbernitrat Roth 05676586
Bi Bi(NO3)3·5H2O Bismut(III)nitrat Sigma Aldrich 17206K13
Ca Ca(NO3)2·4H2O Calciumnitrat Fluka 384171/1
Ce Ce(NO3)3·xH2O Cer(III)nitrat Sigma Aldrich 10294-41-4
Dy Dy(NO3)3·5H2O Dysprosium(III)nitrat Alfa Aesar PB04-014
Er Er(NO3)3·xH2O Erbium(III) nitrate Alfa Aesar E26P06
Eu Eu(NO3)3·5H2O Europium(III)nitrat Alfa Aesar L17P38
Ga Ga(NO3)3·xH2O Gallium(III)nitrat Alfa Aesar GN 111405
Gd Gd(NO3)3·xH2O Gadolinium(III)nitrat Alfa Aesar PB05-001
Cs CsNO3 Cäsiumnitrat Sigma Aldrich 02706DX
Hf HfO(NO3)2 Hafniumdinitratoxid Alfa Aesar 129Q023
Ho Ho(NO3)3·5H2O Holmium(III)nitrat Alfa Aesar E01L.19
La La(NO3)3·6H2O Lanthan(III)nitrat Alfa Aesar 25-2961
Lu Lu(NO3)3·xH2O Lutetium(III)nitrat Alfa Aesar C11N21
Mg Mg(NO3)2·6H2O Magnesiumnitrat Alfa Aesar B193255
Mn Mn(NO3)2·xH2O Mangan(II)nitrat Alfa Aesar A133940
Mo (NH4)2Mo2O7 Ammoniummolybdat Alfa Aesar C25U025
Pd (NH3)4Pd(NO3)2 Palladium(II)nitrat Lösung Leuna GmbH Y42605
Pr Pr(NO3)3·XH2O Praseodym(III)nitrat Alfa Aesar D18N38
Pt Pt(NH3)4(NO3)2 Tetraamminplatin(II)nitrat Alfa Aesar J06U031/A29T027
Rh Rh(NO3)3·2H2O Rhodium(III)nitrat Fluka 1349397
Sc Sc(NO3)3·xH2O Scandium(III)nitrat Alfa Aesar I11N16
Sm Sm(NO3)3·6H2O Samarium(III)nitrat Sigma Aldrich 13759-83-6
Tm Tm(NO3)3·xH2O (x=5) Thulium(III)nitrat Alfa Aesar L11M12
Y Y(NO3)3·6H2O Yttrium(III)nitrat Alfa Aesar 22-8634
Yb Yb(NO3)3·xH2O Ytterbium(III)nitrat Alfa Aesar B03N08
Zr ZrO(NO3)2·xH2O Zirconiumdinitratoxid Alfa Aesar L16M44
144
Tabelle B.2: Einwaagen der Precursorverbindungen für die Erstellung der Monolithbibliothek
M210390/3.
Element Platte Positionsnr. Einwaage [g] Lösungsmittelmenge [mL]
Ag Prec30 1 0.1513 2
Bi Prec30 5 0.1112 1
Ca Prec30 6 0.2836 1
Ce Prec30 7 0.1490 1
Dy Prec30 10 0.1296 1
Er Prec30 11 0.1272 1
Eu Prec30 12 0.1410 1
Ga Prec30 14 0.1762 1
Gd Prec30 15 0.1380 1
Cs Prec30 16 0.0709 1
Hf Prec30 17 0.1289 1
Ho Prec30 18 0.0850 1
La Prec30 21 0.1493 1
Lu Prec30 22 0.0997 1
Mg Prec30 23 0.5061 1
Mn Prec30 24 0.2195 1
Mo Prec30 25 0.0858 1
Pd Prec60 20 5 mL 10
Pr Prec30 30 0.1116 1
Pt Prec60 1 1.4284 15
Rh Prec60 3 0.0932 1
Sc Prec60 6 0.3246 1
Sm Prec60 7 0.1420 1
Tm Prec60 13 0.1003 1
Y Prec60 16 0.2070 1
Yb Prec60 17 0.0993 1
Zr Prec60 19 0.1217 1
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Tabelle B.3: Kanalposition und Präparationsreihenfolge der einzelnen Elemente des Monolithen
210390/3.
Kanalposition Katalysator Durchlauf 1 Durchlauf 2
1 Pt1.6Dy0.8 Dy,Pt -
2 Pt1.6Hf0.2 Hf,Pt -
3 Pt2.4 Pt -
4 Pt1.2 Pt -
5 Pt1.6Tm0.2 Pt,Tm -
6 Mg0.2Pt1.6 Mg,Pt -
7 Pt1.6Rh0.2 Pt,Rh -
8 Pt1.8 Pt -
9 Sm0.8Pt0.8 Pt,Sm -
10 Pt1.6 Pt -
11 Eu0.2Pt0.8Mn0.2 Eu,Mn,Pt -
12 Pt0.8Mg0.2 Mg,Pt -
13 Pt0.8Ca0.2Mg0.2 Ca,Mg,Pt -
14 La0.8Er0.8Pt0.8 Er,La,Pt -
15 Pt0,8Cs0,8Zr0,2 Cs,Pt,Zr -
16 Ga0,2Cs0,8Pt0,8 Ga,Cs,Pt -
17 Pt1.0 Pt -
18 Lu0.8Mg0.2Pt0.8 Lu,Mg,Pt -
19 Pt0.8Tm0.8 Pt,Tm -
20 Pr0.2Pt1.0 Pr,Pt -
21 Pt1.6Sc0.2 Pt,Sc -
22 Pd0.4 Pd -
23 Pd0.8Pt1.6 Pd Pt
24 Pt0.8Gd0.2Pd0.8 Gd,Pt Pd
25 Pt0.8Pd0.8Tm0.2 Pt,Tm Pd
26 Pt1.6Pd0.8 Pt Pd
27 Pd0.8Pt0.8 Pd Pt
28 Pd0.8Pt0.8Dy0.8 Pd Dy,Pt
29 Pd0.8Pt0.8Tm0.2 Pd Pt,Tm
30 Pd1.0Ag0.2 Pd Ag
31 Pd0.2Sc0.8Pt0.8 Pd Pt,Sc
32 Pd0.8Mn0.2Pt0.8 Pd Mn,Pt
33 Pd0.2Pt1.0 Pd Pt
34 Ag0.8Pd0.8Mn0.2 Ag,Mn Pd
35 Pt0.8Mo0.8 Pt Mo
36 Pd1.0Pt0.8 Pd Pt
37 Pd0.8Pto.8Mn0.2 Pd Mn,Pt
38 Pt0.8Pd0.8Bi0.2 Bi,Pt Pd
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39 Pd0.8Pt0.8Zr0.2 Pd Pt,Zr
40 Pt0.8Pd0.8Eu0.2 Eu,Pt Pd
41 Pt0.8Pd0.8Ce0.2 Ce,Pt Pd
42 Eu0.4Pd0.8 Eu Pd
43 Pd1.6Er0.2 Pd Er
44 Hf0.8Pt0.2Pd0.8 Hf,Pt Pd
45 Sm0.8Pd0.8Pt0.2 Pt,Sm Pd
46 Pd0.8Pt0.2Eu0.2 Pd Eu,Pt
47 Ho0.8Pd0.8Pt0.2 Ho,Pt Pd
48 Pd0.4Pt0.8 Pd Pt
49 Pt0.8La0.8Pd0.8 La,Pt Pd
50 Pt0.8Pd0.8Yb0.2 Pt,Yb Pd
51 Pt0.8Pd0.8Zr0.2 Pt,Zr Pd
52 Yb0.2Pd0.8Pt0.8 Pt,Yb Pd
53 Pd0.8Ga0.8Pt0.8 Pd Ga,Pt
54 Pt1.0Pd0.2 Pt Pd
55 Y0.2Pd0.8 Y Pd
56 Eu0.2Pd1.0 Eu Pd
57 Ga0.2Pd0.8 Ga Pd
58 Pd1.6Eu0.2 Pd Eu
59 Pd0.8Ag0.8 Pd Ag
60 Pd0.8Ag0.8 Pd Ag
a* Leer1
c* Leer1
#a Pt0.4 Ref Pt -
#b Pt0.4 Ref Pt -
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B.2 Hochdurchsatzmessungen
Abbildung B.1: EDX-Spektren des Leerkanals *a (oben) und *b (unten) des Monolithen
M210390/3.
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Abbildung B.2: Gesamtflächen der GC-Chromatogramme für die Testung des Monolithen
210390/3 im 128-fach Hochdurchsatzreaktor bei 1 bar und 65°C.
B.3 Präparation Trägerkatalysatoren
Tabelle B.4: Eingesetzte Precursorverbindungen für die Präparation der Trägerkatalysatoren.
Element Precursor Firma LOT
Ag AgNO3 Silbernitrat Roth 05676586
Bi Bi(NO3)3·5H2O Bismut(III)nitrat Sigma Aldrich 17206K13
Ca Ca(NO3)2·4H2O Calciumnitrat Alfa Aesar B670255
Er Er(NO3)3·xH2O Erbium(III) nitrate Alfa Aesar E26P06
Eu Eu(NO3)3·5H2O Europium(III)nitrat Alfa Aesar L17P38
Ga Ga(NO3)3·xH2O Gallium(III)nitrat Alfa Aesar 22973
Hf HfO(NO3)2 Hafniumdinitratoxid Alfa Aesar 129Q023
La La(NO3)3·6H2O Lanthan(III)nitrat Alfa Aesar 25-2961
Mg Mg(NO3)2·6H2O Magnesiumnitrat Fluka 384171/1
Mn Mn(NO3)2·xH2O Mangan(II)nitrat Alfa Aesar A133940
Pd (NH3)4Pd(NO3)2 Palladium(II)nitrat Lösung Leuna GmbH Y42605
Pt Pt(NH3)4(NO3)2 Tetraamminplatin(II)nitrat Alfa Aesar
J06U031/B18T032
D15W022/J20W035
Sm Sm(NO3)3·6H2O Samarium(III)nitrat Sigma Aldrich 13759-83-6
Y Y(NO3)3·6H2O Yttrium(III)nitrat Alfa Aesar 22-8634
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Tabelle B.5: Präparierte bi- und trimetallische Trägerkatalysatoren.
Kürzel Träger BET [m2/g] Katalysator [wt%] Durchlauf 1 Durchlauf 2
TH47 α-Al2O3 14 0.8 Ag 0.53 Pd Pd Ag
TH48 α-Al2O3 14 0.8 Ag 0.54 Pd 0.2 Ag Ag,Mn Pd
TH49 α-Al2O3 14 0.2 Pt 0.54 Pd 0.2 Bi Pt,Bi Pd
TH50 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.8 La 0.8 Er Pt,La,Er -
TH51 α-Al2O3 14 1.07 Pd 0.2 Eu Pd Eu
TH52 α-Al2O3 14 1.07 Pd 0.2 Er Pd Er
TH53 α-Al2O3 14 0.2 Ga 0.8 Pd Ga Pd
TH54 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.14 Ca 0.2 Mg Pt,Ca,Mg -
TH55 α-Al2O3 14 0.8 Pd 0.2 Y Y Pd
TH56 α-Al2O3 14 0.54 Pd Pd -
TH57 α-Al2O3 14 0.8 Ag 0.53 Pd Pd Ag
TH58 α-Al2O3 14 0.8 Ag 0.54 Pd 0.2 Ag Ag,Mn Pd
TH59 SiO2 1.0 Pd Pd -
TH60 TH59 1.0 Pd 1.3 La La -
TH61 α-Al2O3 14 0.54 Pd Pd -
TH62 α-Al2O3 14 0.54 Pd 0.8 Ag Ag Pd
TH63 α-Al2O3 14 0.54 Pd 0.8 Ag 0.2 Mn Ag,Mn Pd
TH64 α-Al2O3 14 0.8 Pt Pt -
TH65 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.8 Pd Pt Pd
TH66 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.54 Pd 0.8 Bi Pt,Bi Pd
TH67 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.8 La 0.8 Er Pt,La,Er -
TH68 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.14 Ca 0.2 Mg Pt,Ca,Mg -
TH69 γ-Al2O3 80-120 0.8 Pt 0.8 La 0.8 Er Pt,La,Er -
TH70 γ-Al2O3 80-120 0.8 Pt 0.14 Ca 0.2 Mg Pt,Ca,Mg -
TH71 γ-Al2O3 160 0.8 Pt 0.8 La 0.8 Er Pt,La,Er -
TH72 α-Al2O3 14 0.8 Pt 0.8 Ca 0.2 Mg Pt,Ca,Mg -
TH73 γ-Al2O3 160 0.8 Pt 0.8 Ca 0.2 Mg Pt,Ca,Mg -
TH74 γ-Al2O3 80-120 0.8 Pt 0.8 Ca 0.2 Mg Pt,Ca,Mg -
TH75 α-Al2O3 14 0.2 Pt 0.8 Pd 0.8 Bi Pt,Bi Pd
TH76 α-Al2O3 14 0.8 Ca 0.2 Mg Ca,Mg -
TH77 α-Al2O3 14 0.54 Pd 0.8 Bi Bi Pd
TH78 α-Al2O3 14 0.8 Pd 0.2 Y Y Pd
TH79 α-Al2O3 14 0.8 Pd 0.2 Eu Eu Pd
TH80 α-Al2O3 14 0.8 Pd 0.2 Eu Eu Pd
TH81 α-Al2O3 14 0.8 Pd 0.2 Er Er Pd
TH82 α-Al2O3 14 0.54 Pd 0.2 Y Y Pd
TH83 α-Al2O3 14 0.54 Pd 0.2 Er Er Pd
TH84 α-Al2O3 14 0.54 Pd 0.2 Eu Eu Pd
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TH85 α-Al2O3 14 3.0 Pd 1.25 Ag Ag Pd
TH86 α-Al2O3 14 3.0 Pd 1.25 Ag Ag Pd
B.4 Testung Trägerkatalysatoren
Tabelle B.6: Bestimmung des Messfehlers für die Ethylenselektivität im MR3 Rohrreaktor.
TReaktor V16 V17 V19 V20 Mittelwert σC2H4
40 58.3 79.2 77.5 76.9 73.0 8.5
50 77.1 78.5 76.8 76.4 77.2 0.8
60 81.2 78.7 78.9 76.8 78.9 1.6
70 80.9 78.6 79.0 76.8 78.8 1.5
80 81.5 78.1 77.6 76.3 78.4 1.9
Tabelle B.7: Bestimmung des Messfehlers für die Ethanselektivität im MR3 Rohrreaktor.
TReaktor V16 V17 V19 V20 Mittelwert σC2H6
40 5.7 4.9 4.4 5.2 5.1 0.5
50 4.8 4.7 4.8 4.9 4.8 0.1
60 4.2 4.3 4.3 4.5 4.3 0.1
70 4.0 4.2 4.2 4.4 4.2 0.1
80 4.2 4.5 4.4 4.7 4.5 0.2
Tabelle B.8: Bestimmung des Messfehlers für die C4-Selektivität im MR3 Rohrreaktor.
TReaktor V16 V17 V19 V20 Mittelwert σC4
40 35.8 15.9 17.8 17.8 21.8 8.1
50 18.2 16.7 18.4 18.7 18.0 0.8
60 14.6 17.0 16.8 18.7 16.8 1.5
70 15.1 17.2 16.8 18.8 17.0 1.3
80 14.3 17.4 18.1 19.0 17.2 1.8
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Abbildung B.3: Aktivitätsmessungen an drei Chargen des Katalysators TH7 (0.54 wt.%
Pd/Al2O3) bei 5 bar im Rohrreaktor MR3.
B.5 Mikrokalorimetrie
Abbildung B.4: DSC- undMS-Spektren der H-Adsorption an Pd-Ag/Al2O3 (0.54 wt.% Pd) bei 70°C
und Normaldruck.
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Abbildung B.5: DSC- und MS-Spektren der H-Adsorption an Pd-Ag-Mn/Al2O3 (0.54 wt.% Pd) bei
70°C und Normaldruck.
Abbildung B.6: DSC- und MS-Spektren der H-Adsorption an Pd-Pt/Al2O3 (0.8 wt.% Pd, 0.8 wt.%
Pt) bei 70°C und Normaldruck.
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Abbildung B.7: DSC- und MS-Spektren der H-Adsorption an Pd-Pt-Bi/Al2O3 (0.8 wt.% Pd,
0.8 wt.% Pt, 0.2 wt.% Bi) bei 70°C und Normaldruck.
B.6 Analytik
Prüfgasgemische
Tabelle B.9: Prüfgasgemische der Aktivitätsmessungen in Argon.
Versuch C2H2 [vol.%] C3H8 [vol.%] H2 [vol.%] C2H4 [vol.%]
V1-V15 0.991 1.028 0.991 29.51
V16-V96 1.039 0.998 0.997 29.49
V97-V143 1.000 1.035 0.997 29.78
V144-V175 0.995 1.011 0.988 29.43
V176-V190 0.967 1.015 0.968 28.73
V191-V209 0.988 1.020 0.980 28.98
V210-V239 0.998 1.005 0.981 29.41
V240-V276 1.012 1.021 0.986 29.370
V278-V289 0.989 0.982 1.000 29.40
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Integratorparameter
Tabelle B.10: Parameter des C-R5A Integrators von Shimadzu in den Aktivitätsmessungen.
Parameter Wert
Width(0) 5
Slope(0) 411
DRIFT(0) 0
min. Area(0) 30
T.DBL(0) 0
STOP.TM(0) 9.5
Atten.(0) 6
SPEED(0) 6
Method$(0) “41
Format$(0) “0
SPL.WT(0) 100
IS.WT(0) 1
Window 5
Kalibrierung Gaschromatograph
Bestimmung der Korrekturfaktoren von Ethen, Acetylen und Propan
Die jeweilige Zusammensetzung der Edukt- sowie der Produktgasgemische der einzelnen Akti-
vitätsuntersuchungen wurde online mit einem FID Gaschromatographen von Hewlett Packard
(5890 Series II) analysiert. Für die Trennung der einzelnen Kohlenwasserstoffe wurde eine
HP-AL/S-Säule (50m × 0.535mm × 15.00µm) von J&W Scientific verwendet. Um eine gute
Trennung der einzelnen Komponenten zu erreichen und ein breites Tailing der Peaks zu verhin-
dern, wurde der GC-Ofen während einer Analyse von 60°C auf 200°C aufgeheizt (Heizrampe:
30°C/min). Das daraus resultierende Gaschromatogramm ist in Abbildung B.8 gegeben.
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Abbildung B.8: Gaschromatogramm des Prüfgasgemisches. Die Zahlen geben die Retentionszei-
ten in Minuten an.
Bei einem Säulenvordruck von 50 kPa (linear velocity ca. 5 mL/min) ergaben sich für das Prüf-
gasgemisch folgende Retentionszeiten:
Tabelle B.11: Retentionszeiten Prüfgasgemisch bei 60°C bis 200°C.
Ethen 3.14 min
Propan 3.89 min
Acetylen 6.27 min
Für die Kalibrierung des Gaschromatographen wurden unterschiedliche Verhältnisse von Prüf-
gas zu Argon durch den Bypass der Apparatur dosiert (siehe Tabelle B.12) und über das ideale
Gasgesetz in Massenprozente umgerechnet.
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Tabelle B.12: Kalibrierung GC: Dosierte Prüfgas/Argon-Verhältnisse.
Prüfgas [nmL/min] 99 90 75 50 26
Argon [nmL/min] 0 7 22 48 73
Vol.%-C2H2 1.039 0.964 0.803 0.530 0.273
Vol.%-C2H4 29.490 27.362 22.802 15.046 7.745
Vol.%-C3H8 0.998 0.926 0.772 0.509 0.262
Vol.%-H2 0.997 0.925 0.771 0.509 0.262
Vol.%-Ar 67.476 69.823 74.853 83.406 91.458
wt.%-C2H2 0.752 0.693 0.567 0.364 0.183
wt.%-C2H4 23.007 21.177 17.352 11.133 5.585
wt.%-C3H8 1.224 1.127 0.923 0.592 0.297
wt.%-H2 0.056 0.051 0.042 0.027 0.014
wt.%-Ar 74.961 76.953 81.115 87.883 93.921
FE [MW] C2H2 82564 72740 60496 39744 19504
FE [MW] C2H4 1846506 1622710 1350528 891558 440224
FE [MW] C3H8 97854 85969 71507 47172 23316
F% C2H2 4.074 4.083 4.081 4.062 4.038
F% C2H4 91.085 91.090 91.096 91.116 91.135
F% C3H8 4.827 4.826 4.823 4.821 4.827
F%Prop/F%Ac 1.185 1.182 1.182 1.187 1.195
Das Messprinzip eines Flammenionisationsdetektors (FID) beruht auf der Leitfähigkeit von orga-
nischen Molekülfragmenten, die in eine Wasserstoffflamme eingebracht werden. In einer reinen
Wasserstoffflamme werden nur sehr wenige Ionen erzeugt, so dass der resultierende Strom-
fluss zwischen zwei Elektroden sehr schwach ist.[200] Die Flamme des FIDs besitzt sowohl
einen oxidierenden als auch einen nichtoxidierenden Flammenbereich. Im nichtoxidierenden
Flammenraum werden Moleküle organischer Verbindungen zu CH· Radikalen pyrolysiert. Diese
CH· Fragmente können im oxidierenden Flammenraum zu Ionen und freien Elektronen oxidiert
werden.[200]
CH ·+O GGGGGGA CHO++ e− (37)
Der gemessene Stromfluss zwischen den Elektroden wird in ein Antwortsignal umgewandelt.
Ein Integrator, der direkt mit der GC verbunden wird, zeichnet die Signalstärke des Detektors
als Flächensignal auf. Das FID-Signal spiegelt somit die Anzahl der Ionen wider, die proportio-
nal zu dem Verhältnis der Massenströme verschiedener Komponenten ist.[201–203] Bei idealem
Ansprechverhalten des FIDs können die Flächenprozente den Massenprozenten der Stoffkom-
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ponenten gleichgesetzt werden. Nach ETTRE et al.[200, 204] gilt diese Annahme allerdings erst
bei Kohlenwasserstoffverbindungen die mehr als sieben C-Atome besitzen, so dass für Kohlen-
wasserstoffverbindungen mit weniger als sieben C-Atomen massenspezifische Korrekturfaktoren
bestimmt werden müssen, die die Proportionalität zwischen Flächensignal und Massenstrom be-
schreiben.
Die Bestimmung der massenspezifischen Korrekturfaktoren erfolgte auf zwei Arten: Berechnung
der Korrekturfaktoren von Acetylen und Propan bezogen auf einen Standard über[205]
s f mi/s =
mi/ms
Ai/As
(38)
oder über lineare Regression. Da in der Praxis meistens diejenige Komponente, die die kata-
lytische Reaktion maßgeblich beeinflusst, als Bezugskomponente ausgewählt wird, werden die
Korrekturfaktoren auf Ethen als Referenzkomponente bezogen.
Die berechneten Korrekturfaktoren nach Gleichung 38 bezüglich Ethen sind in Tabelle B.13
angegeben. Der stoffspezifische Korrekturfakor von Ethen als Bezugskomponente wird dabei
1.000 gesetzt.
Tabelle B.13: Korrekturfaktoren von Acetylen und Propan bezüglich Ethen bei unterschiedlichen
Massenprozenten.
Prüfgas [nmL/min] 99 90 75 50 26
Argon [nmL/min] 0 7 23 48 73
s f mAc/Ey 0.731 0.730 0.730 0.734 0.738
s f mProp/Ey 1.004 1.004 1.005 1.005 1.004
Die Änderung der Korrekturfaktoren von Acetylen und Propan mit den dosierten Volumenstrom-
verhältnissen Prüfgas/Argon ist auf den Messfehler der GC zurückzuführen. Der Ionenstrom des
Detektors ist proportional zur Anzahl der C-Atome bzw. den Massenströmen der Komponenten.
Die Massenverhältnisse von Acetylen und Propan zu Ethen sollten sich durch variierende Volu-
menströme des Prüfgases nicht ändern. Da der Flammenionisationsdetektor im Rahmen seiner
Messgenauigkeit aber für gleiche Massen nicht exakt gleiche Ionenströme und damit gleiche
Flächensignale reproduziert, kann die Änderung der Korrekturfaktoren über unterschiedliche
Flächensignale erklärt werden.
Alternativ können die Korrekturfaktoren von Acetylen und Propan bezüglich Ethen aus den
Flächensignalen der jeweiligen Komponenten als Funktion der Massenanteile per linearer Re-
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gression erhalten werden. Die Verhältnisse der Steigungen von Ethen zu Acetylen bzw. zu Pro-
pan ergeben die massenspezifischen Korrekturfaktoren s f mi/s. Die Kalibriergeraden für Acetylen,
Ethen und Propan sind in den Abbildungen B.9 bis B.11 zu finden.
Abbildung B.9: GC-Kalibriergeraden für Acetylen.
Abbildung B.10: GC-Kalibriergeraden für Ethen.
Abbildung B.11: GC-Kalibriergeraden für Propan.
In Tabelle B.14 sind die experimentell durch lineare Regression bestimmten massenspezifischen
Korrekturfaktoren für Ethylen, Acetylen und Propan angegeben.
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Tabelle B.14:Massenspezifische Korrekturfaktoren für Acetylen und Propan bezogen auf Ethy-
len mittels linearer Regression.
Ethylen Acetylen Propan
Steigung 78566 107501 78237
s f mi/Ey 1.00 0.731 1.004
Die durch die lineare Regression bestimmten Korrekturfaktoren von Acetylen und Propan be-
züglich Ethylen stimmen mit den über Gleichung 38 berechneten, experimentellen Korrektur-
faktoren überein.
Die massenspezifischen Korrekturfaktoren lassen sich rechnerisch mittels
s f ni/s = s f
m
i/s ·
Ms
Mi
(39)
in stoffmengenspezifische Korrekturfaktoren s f ni/s überführen.
[200, 205]
Da das Flächensignal des Flammenionisationsdetektors proportional zum Massenstrom des je-
weiligen Moleküls ist, kann die Güte der Korrekturfaktoren von Acetylen und Propan bezüglich
Ethylen durch den Vergleich des Verhältnisses der korrigierten Flächen mit dem Massenver-
hältnis bestimmt werden. Entsprechend Gleichung 40 lässt sich die eingewogene Masse einer
Komponente über das Produkt von Fläche und massenspezifischem Korrekturfaktor berechnen.
mi = Ai · s f mi (40)
Folglich gilt:[201]
mProp
mAc
=
AProp · s f mProp/Ey
AAc · s f mAc/Ey
. (41)
Das Verhältnis der Massen Propan/Acetylen laut Analysenzertifikat beträgt 1.627. Das Verhält-
nis der korrigierten Flächen von Propan und Acetylen beträgt 1.629. Damit ist gezeigt, dass
die experimentell bestimmten Korrekturfaktoren für Acetylen und Propan bezüglich Ethylen im
Rahmen der Messgenauigkeit der GC von guter Qualität sind.
Der Vergleich der experimentell bestimmten Korrekturfaktoren mit theoretisch berechneten
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Werten ist ein weiterer Hinweis für die Güte der Korrekturfaktoren. Unter der Annahme von
idealem Verhalten des FI-Detektors wird jedes C-Atom innerhalb eines Moleküls, das weitere
H-Atome trägt, zu einem CH· Radikal pyrolysiert. Die relative molare Antwort RMR (relati-
ve molar response) des Detektors ist dann proportional zur Anzahl der C-Atome in einem
Molekül.[206, 207] Untersuchungen von STERNBERG zeigen allerdings, dass die Ansprechemp-
findlichkeit eines Flammenionisationdetektors durch die Geometrie des Moleküls sowie durch
Heteroatome wie Sauerstoff, Halogene oder Stickstoff oder durch C-C Mehrfachbindungen ver-
ringert wird, so dass eine effektive Kohlenstoffzahl ECN (effective carbon number) eingeführt
wird, die die Antwort eines Detektors in guter Näherung beschreibt (siehe Tabelle B.15).
Tabelle B.15: Effektive Kohlenstoffzahl ECN nach HALASZ.[203]
Atom Bindungstyp ECN
C C-C 1.0
C aromatisch 1.0
C C=C 0.95
C C≡C 1.3
C Carbonyl 0.0
C C≡N 0.3
O Ether -1.0
O primärer Alkohol -0.6
O sekundärer Alkohol -0.75
O tertiärer Alkohol, Ester -0.25
Cl ≥ 2 an C-C jeweils -0.12
Cl an C=C jeweils +0.05
Die RMRi können nach ACKMAN
[200] über die Beziehung
s f mi/s =
MRs
Ms
· Mi
MRi
(42)
in massenspezifische Korrekturfaktoren umgerechnet werden. Mit RMRi/s =
MRi
MRs
folgt:
s f mi/s =
1
RMRi/s
· Mi
Ms
. (43)
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Einsetzen von Gleichung 39 in Gleichung 43 und Umstellen nach RMRi/s liefert
RMRi/s =
1
s f ni/s
· Ms
Mi
· Mi
Ms
=
1
s f ni/s
. (44)
Die RMRi/s sind proportional zur Zahl der effektiven C-Atome im Molekül zi
RMRi/s =
zi
zs
, (45)
und somit:
s f ni/s =
zs
zi
. (46)
Für Acetylen und Propan bezüglich Ethylen und für Acetylen bezüglich Propan lassen sich über
die Gleichungen 39 und 46 theoretische stoffmengen- und massenspezifische Korrekturfaktoren
berechnen (siehe Tabelle B.16).
Tabelle B.16: Theoretisch berechnete und experimentell ermittelte stoffspezifische Korrekturfak-
toren bezüglich Ethylen.
s f ni/sexp s f
n
i/stheo s f
m
i/sexp s f
m
i/stheo
Ethylen 1.000 1.000 1.000 1.000
Acetylen 0.787 0.731 0.731 0.678
Propan 0.639 0.633 1.004 0.996
Bestimmung der Korrekturfaktoren der C4-Kohlenwasserstoffe
Um die Retentionszeiten der C4-Kohlenwasserstoffe zu bestimmen, die bei der Selektivhydrie-
rung von Acetylen entstehen, wurde das Prüfgasgemisch über einen Referenzkatalysator Y41704
geleitet. Das Gaschromatogramm nach 255 min Reaktionszeit ist in Abbildung B.12 gezeigt.
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Abbildung B.12: Gaschromatogramm Reaktionsgas nach 255 min Reaktionszeit an einem Pd,Ag-
Referenzkatalysator. TR = 40°C, pR = 10 bar, W/F
0
Ac = 900 gh mol
−1.
Die Retentionszeiten bei einem Säulenvordruck von 50 kPa sind in Tabelle B.17 aufgelistet.
Tabelle B.17: Retentionszeiten der C4-Kohlenwasserstoffe.
trans-2-Buten 6.99 min
1-Buten 7.16 min
cis-2-Buten 7.43 min
1,3-Butadien 8.15 min
Die theoretischen Korrekturfaktoren der C4-Kohlenwasserstoffe wurden nach Gleichungen 39
und 46 berechnet (siehe Tabelle B.18).
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Tabelle B.18: Effektive Kohlenstoffzahlen und theoretisch bestimmte Korrekturfaktoren der C4-
Kohlenwasserstoffe.
Komponente ECN s f nC4/Ey s f
m
C4/Ey
trans-2-Buten 3.9 0.487 0.974
1-Buten 3.9 0.487 0.974
cis-2-Buten 3.9 0.487 0.974
1,3-Butadien 3.8 0.500 0.964
Neben den C4-Kohlenwasserstoffen entsteht Ethan, das bei einer Retentionszeit von 2.45 min
detektiert wird. Der theoretische, massenspezifische Korrekturfaktor von Ethan bezüglich Ethy-
len s f mEa/Ey berechnet sich zu 1.018.
Die Korrekturfaktoren sowie die Retentionszeiten der einzelnen Komponenten wurden in das
Stoffdatenblatt des für die Selektivhydrierung angelegten Arbeitsblattes unter Excess 4.0 einge-
tragen.
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